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PROLOGGC

El objetivo de este trabajo es evaluar los mé&tocdos grédficos co-
nocidos para el cllculo de equipo en las operaciones de Absorcibn de
Gases, Destilacitn, Humidificacibn y Extraccisn Liguido-Liguido.

La evaluacibn se lleva a cabo comparando distintos m&todos de -
solucifn del modelo matem&tico representativo de cada una de las ope
raciones analizadas.

Para cada operacibén se resuelven dos © mis problemas por medio
de los diferentes métcdos de solucifn presentados.

Para Absorcibn de Gases se considera que la alimentacifn estéd
formada por el soluto que se desea recuperar y por un componente i-
nerte.

En Destilacibn se analiza el caso de mezclas binarias unicamen
te.

En Humidificacifn, el andlisis se enfcca principalmente al sis
tema Aire-~Agua debido al gran ntmero de casos encontrados en la pric
tica, aungue también se involucran otros sistemas.

¥a que existen varias formas de contacto en Extraccién Liqui-
do-Liguido no es posible hacer una comparacifbn de m&todos de solu-~
cidn. No obstante, se resuelven problemas para los casos encontra-
dos con mayor frecuencia en la préctica con respecto a miscibili-
dad, asi comc para casos copeciales, con objeto de hacer mis Gtil
este trabajo.

Al final se emiten conciusiones con respecto a las ventajas
de cada mBtodo de solucifn, indicande su aplicabilidad con respec-
to a exactitud, grado de dificultad y consumo de tiempe para su n-

tilizacidn.
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1.1. Generalidades sobre Ingenieria Quimica.

La Ingenieria Quimica se ocupa de procesos industriales en los
cuales las materias primas se transforman o separan en productos G
tiles. El Ingeniero Quimico tiene que desarrellar, disefar y lle-
var a cabo el proceso, asi como el equipo utilizade en dicho proce
s0. Al igual que la Ingenierfa en general, la Ingenierfa Quimica
es tambin upn arte y una ciencia; el ingenieroc utilizard la ciencia
siempre que le permita resolver sus problemas y si &sta no es capaz
de proporcionarle una solucién completa, tendr§ que recurrir a la
experiencia y a su eyiterio.

Como se dijo al principio, el Ingenierc Quimico se ocupa de los
procesos vy del eguipo de proceso; €ste proceso puede ser cualquier
serie o conjunto de pasos, gue incluyan cambios en la composicibn
quimica, o bien, cambios fisicos en el material que se prepara, pro
cesa, separa o se purifica. Bl trabajo de muchos ingenieros qufmi-
cos implica la selecci®n de los pascos apropiados y de orden adecua-
do, para formular un procesc gue tienda a llevar a cabo una opera-
€idn de manufactura gquimice, una separacifin o una purificacién.

En vista de gue cada unco de estos pasos gque constituyen un pro
ceso estd sujeto a variaciones, el ingeniero guimico debe especifi
car tambi&n la condicibn exacta bajo la cual deke llevarse a efec—~
to cada paso.

Bl ingenierc quimico para desarrollar su labor aplica princi-
pics preocodentos de las ciencias fisicas y principies derivades de

Relaciones Humanas. Las oiencias fisieas a
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como generalmente los procesos gque son de la responsabilidad del
ingeniero quimice involucran una o varias reacciones gquimicas, ég
te debe comprender la Quimieca de todas las reacciones involucra-
das y los cambics fisicos inherxentes a la preparacifn y a la puri
ficacibn de lag mezclas provenientes de las reacciones,., Ademis,
puesto que tedo el trabajo del ingenierc debe ser cuantitativo, -
la matenmdtica es una herramienta clave para &1, a lo largo de to-

do su trabajo.

1.2. Operacicnes Unitarias.

Los procesos guimicos pueden consistir de una secuencia de pa-
sos gque pueden variar ampliamente y los principios de los cuales
son independicntes del material que se procesa, o bien, de otras

caracteristicas del sistema particular.

Algunos de dichos pasos son reacciones guimicas, en tanto gue
otros son cambios fisicos. La versatilidad de la Ingenierfa Qui~
mica conduce ea la prictica, al desdoklamiento de un proceso com-
rlejo en estadios fisicos individvales llamados Operaciones Uni-

tarias, asi como tambifin en reacciones guimicas.

Las Operaciones Unitarias en su concepto dentro de la Inge-
nierfia Quimica, se basan en la interpretacibn de secuencias de
pasos gue varian ampliamente y gque pueden reducirse a operaciones
sencillas que sean idénticas en sus fundamentos haciendo caso omi
so del material gue se procesa. Este concepto de las Qperaciones
Unitarios lo enuneid por primera vez Arthur D. Little en 1915 en

la forma sciguience:



"Cualquier proceso gquimico, en cualquier escala gue se lleve
a cabo, se puede dividir en una serie coordinada de lo gue
puede llamarse acciones unitarias, como son: Pulverizacidn,
Mezclado, Secawuo, Cristalizaci@n, Filtracidn, Evaporacidmn,
Absorcifn, Electrblisis y asf sucesivamente. I[1 nfimero de
estas operaciones unitarias bésicas nc es muy grande y, re-
lativamente, pocas se encuentran incluidas en un proceso par
ticular. La complejidad de la Ingenieria Quimica resulta
precisamente de la variedad de condiciones tales como tempe-
ratura, presidn, concentracibn, etc., bajo las cuales tienen
que ser llevadas a cabo las acciones unitarias en los diver-
s0s procesos, y de las limitaciones gue ofrecen los materia-
les de construccibn, asi comc del digefio gue se impone a los
aparatos debido a las caracteristicas fisicas y guimicas de
las substancias reaccionantes”.

En general, el término Operaciones Unitarias, se ha restringi-
do a agquellas operaciones en las cuales los cambios son esencial-
mente fisicos. Esto no es verdad universal, en virtud de gue el
t&rmino absorcién gaseosa se utiliza apropiadamente para la opera-
cidon de extraer un gas de una mezc¢la, ya sea mediante una solucibn
fisica o mediante una reaccién qufimica con el sclvente. Muy fre-
cuentemente los cambios quimicos tienen lugar en un material que
se ha destilado o calentado. En tales casgos, la operacidn fisica
es de primera importancia, y si ocurre en forma simult&nea un cam-
bio gquimico, aguel se maneja generalmente teomando en cuenta el -
cambic de propiedades del material.

Todas las operaciones unitarias sc basan en principios cien-
tificos traducidos a realidades v aplicacioneos industriales en los

diversos campos de la ingenierfa.

En toda la industria, se encuentran ejerplos de la mayor parte
de las operaciones unitarias en aplicacicnes gue caen dentro del
dominio de otros campos de la ingenieria. No obstante, el ingenie
ro quimico debe llevar a eako guchas operaciones unitarias sobre

materiales gque varfan arpliamente gsus propiedades fisicas y gulmi-

10



cas bajo condiciones extremds de presibn y Lemperatura.

Para analizar una operacifn unitaria, se puede representar
por un modelo gue simule el compoertamiento de la misma. Dicho

modelo puede ser £isico o matemitico.

i1} Modelo fisico.~- Se representa en un sistema a escala
{equipc) al sistema real gque se trata de estudiar y se provoca el
fenfmeno con el objeto de cuantificar el cambio en las distintas

variables relevantes del fenémeno.

o, W o o o e A8 N B W e wh P kA e VS W T

Agua ZE}S

ii) Modelo matemitico., Se reprecenta sl sistemz mediante un

rodelo gecmétrice dibujade sobre el plano. Se identifican las va-
riables relevantes v 1a intoraccifn con los alrededores y a conti-
nuacitn, aplicando las técnicas de kalance de materia y energia
dentro del entorno de las leyes naturales gue rigen al sistema,se
obtienc una ecuacifsn ¢ conjunto de ecuaciones gue representan al

fenéreno.

Leds Popmmlaeidn de Modelos poy Ralanee de Materia vy Enerqgia.

11
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Cuando el ingenierc guimico se encuentra con el problema de
disefiar el equipo para un pfoceso determinado, surge la necesidad
de un modelo watemdtico. El modelo matemitico del equipo deber&

estar fundamentado en las cantidades de materiales y energia, asi
comc en las leyes naturales que rijan el comportamiento de dicho
equipo.

El Balance de Materia estsd basade en la leoy de conservacibn
de la materia que establece gue &Ggta no se crea ni se destruye,
s6lo se transforma. Esto conduce al concepto de masa, y la ley
correspondiente afirma que la masa de las substancias gque intervie
nen en un proceso cualgquiera permanece constante. Esta ley no es
vilida cuando la materia se mueve a velocidades pr6ximas a la de
la luz © cuando las substancias sufren reacciones nucleares. En
estas circunstancias, la materia y la energia son interconvertibles,
de forma que solamente la suma de ambas es constante, y no cada una
de ellas por separado. Sin embargo, en la mayor parte de los pro-
cesos ingenieriles esta transformacifén es demasiado peguefia para
ser detectada y, en consecuencia, se supone gue la materia y la
energfa son independientes.

La congervacifn de la masa exige gue los materiales que entran
en un proceso tienen que acumularse o salir del mismo; o lo que es
eguivalente: no puede haber pérdidas o ganancias durante el pro-
ceso. La mayor parte de los procesos gque se considexan agui trans-
curren sin acunulacibn, de forma que la ley de la conservacibdn de
la materia se reduce simplemente a gue 1a entrada es igual a la sa-
lida.

Bl Balaonce de Materia es valido pora todo ol proeese o aparato,

asi como para cualquier parte de log mismos. EBs igualmente aplica-
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ble a todo el material que entra y sale del proceso o a un determi
nado material que pasa a través del proceso sin sufrir transfor-

macidn.

El Balance de Energia estd basado también en la ley de conser
vacitn de €sta, gque de igual manera expresa el mismo hecho, con
respecto a la entrada y szlida de energia a un procesc o aparato,
gue la ley de conservacifn de la masa. Para gque un balance de -~
energia sea correcto tiene que incluix todos los tipos de energia
que intervienen en el procesc, tales como calor, energia mecé&nica,

guimica, el&ctrica, u otras formas de la misma.

Consideremos el sigudiente ejemplo sencillo:

i i
My
—— — i}t
H; éz

Siende las corrientes M de materia y E de energifa, y pudiendo

estar unidas en una sola & no, dichas corrientes como: Ml g E1 ’
Hd Y E4 N HB v E3 ’ Mg Y E2 .

Aplicande los Balances de Materia v Brergfa tendremos on forma

globals
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ENTRADZ = SALIDA
Ml + M, = M3 + My Ralance de Materia
Y
E, + BEj = Ej + E, Balance de Energia

Dependiendo del tamafio del sistema analizado, podemos aplicar

balances diferenciales o balances integrales.

1.4. Fenbmenos de Transporte

Casi todas las operaciones unitarias incluyen el transporte de
masa, de calor o de cantidad de movimiento., Ese transporte puede
tener lugar dentro de una fase o entre las fases. En muchos casos
es necesario conocer la velocidad de transporte de masa, de calor
o de cantidad de movimiento para poder analizar o disefiar el egui-
po para las operaciones unitarias. Por ejemplc, la velocidad de
transferencia de masa es un factor importante en la determinacibn
de la eficiencia de los pasos o etapas en el contacto discontinuo,
el cual debe conocerse para poder determinar el nfimero real de eta

pas necesarias para una separacifn determinada.

Conocer los principios de transporte de cantidad de movimiento
es una premisa b8sica para el disefioc adecuado de las bombas y de -
los sistemas de tuberfas, tan esenciales para la industria guimica.
En forma similar, el disefio de los cambiadores de calor regquiere -
ia qohprensi&n previa del mecanisme fundamental de transporte para

1a energia térmiea.



Los mecanismos fundamentales de transporte de masa, calaor vy
cantidad de movimiento estdn intimamente relacionados. Las ecua
ciones de velocidad para los tres sistemas de transporte tienen
la misma forma; y bajo situaciones fisicas sencillas, los meca-
nismos de transporte son idénticos.

Hay dos formas de transporte: molecular y turbulento. El
transporte molecular depende del movimiento de las meoléculas in-
dividuales. El transporte turbulente se origina en el movimien-~

to de grandes grupos o paguetes de mol&culas.

1.4.1. Transporte molecular.

Cada molécula de un sistema tiene una cierta cantidad de ma-
sa, energia t&rmica y, en muchos cascs, cantidad de movimiento
asociadaes con ella. El transperte de masa tiene lugar cuando e-
xiste un gradiente de concentracitn entre las fages: la masa se—
r4 transferida de la fase de mayor concentracifn a la fage de -
concentracifn inferior. De la misma forma, si hay un gradiente
de temperatura entre las fases en contacto, ya sea directo o uti
lizando un cambiador de calor, habri una transferencia de energla

térmica hacia la fase con menor temperatura.

15

.a forma general de las ecuacicnes de transporte molecular es:

Yhieto = sl

en donde:

& = Constante de proporeieonalidad, difusibilidad de

transporte,
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f1= Concentracibn de la propiedad que se transfiere.

Correspondiendo a:

Para la cantidad de movimiento:

Tygc =-f afm - __ -Ecuacifn de Newton

en donde:

j’y = Esfuerzoc cortante sobre el £luido
g, = Constante gravitacional
¥ = pifusibilidad de cantidad de movimiento
= M/P
M = Viscosidad absoluta del fluido
,P = Densidad del fluido
v = Velocidad del fluido

x = Distancia

Para el transporte de Energfa t8rmica:

ar
fcp_'r
ax

Ecuacibtn de Fourler

o/A = - ok

en donde:

Flujo de energfia térmica que se transfiere.

-]
i

Area de transporte.

>
n

R
i

Difusibilidad térmica
= K/fcp
Capacidad calorifica.

= Conductividad t&rmica.

Mmool
i

= Temperatura.
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y para el transporte de masasz

Na/A = - ? —gr%l- - Ecnacién de Fick
en donde:
Na = Cantidad de masa gue se transfiere
P = pifusibilidad de masa
Ca = Concentracidn

1.4.2. Transporte turbulento.

En este caso, dado gue la transferencia es por paguetes de mo-
l&culas, no existe a nivel de teorfia cinética un modelo general,
pero agregando a cada una de las ecuaciones presentadas un té&rmino
de contribucibn por efecto turbulento, todas las ecuaciones se -
transforman a una forma generalizada representada por la siguiente

ecuacibn:

Flujo de propiedad = Coeficiente de transferencia * gradiente
de la propiedad.

No existe un meodelo riguroso para calcular este coeficiente de
transferencia; la aplicacifin del anflisis dimensicnal {Tcorema 97 )
permitid proponer modelos para este coeficiente en funcifn de varia
bles de operacifn (flujos, composicidn}, de propiedades fisicas -
(densidad, viscosidad, conductividad térmica) y de variables geomf
tricas {diidmetro, longitud, &reas de contacto, ete.), los cuales -~

han sido ajustadcs a datos experimentales.
Muchos ae estos nodelos ostln reportados en la bibliografia y

algunes se utilizan en ¢l desarrcello de este trabajo.
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TEMA 2.-FORMULACION DE MODELOS

MATEMATICOS

2.1. Aksorcibn de Gases

La absorcibn de gases es la operacibn unitaria en la cual uno
0 mis componentes soclubles de una mezcla gasecsa se disuelven en
un liquido. La absorcifn puede ser un fenfmeno puramente fisico
o puede implicar la disclucifn del nmaterial en la fase liquida y
posteriormente reaccionar con uno o mis constituyentes de la so-
lucibn. La operacifn inversa es la desorcién y consiste en la
transferencia de uno ¢ mis componentes volitiles de la fase pe~
sada a la fase ligera.

El equipo usado para poner en contactoe continuo un vapor y
un liquido puede ser, por ejemplo, una torre empacada, una torre
de platos o una torre donde el liIguide es rociado y la fase ligera
se mueve a través de ella. En general, la fase gaseosa y la li-
guida fluyen a contracorriente a fin de obtener el mayor gradien-
te de concentracifn vy por lo tanto, la mayor velccidad de absoxr-
cibn. Qcasionalmente, las operaciones de absorci&n se realizan en
columnas rociadoras, columnas de pared hGmeda, tanquesagitados u
otro tipoe de equipos.

Existen tres aspectes importantes en el disefic de una torre

de absorcifn o desorcifin, y &stos son los siguientes:

1.~ Datos del eguilibric liguido~-vapor del sistema, a fin
de determinar el grado miximo de separacidn.
Z.=~ Datos cobre e} flujeo de liguido y vapor manecjados para

poeder detorpinar el tarnafio del eguipo.
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3. Los datos de equilibrio y los balances de materia se uti
lizan, en combinacifn, con las relaciones peculiares al
proceso de absorcidn para determinar el nmero de etapas
en equilibrio {platos tebricos o unidades de transferen-
cia) necesarias para la separacidn deseada. La dificultad
en la separacidn, depende tanto del grade de recuperacibn
deseada, como de las caracteristicas del equilibrio del

sistema considerado.

El disefio debe egpecaficaxr, entre otras cosas, principalmente:
{1) seleccit6n del solvente, (2) la velocidad del gas a través del

eéquipe (diSmetro) y (3) la altura del equipo y sus partes internas.

{1) .~ Seleccibn del solvente.- EL solvente ideal debe ser no

volitil, no corrosivo, estable, no viscoso, no debe producir espu-
ma, no flamable y tener una afinidad grande por el solutoc. Desa-
fortunadamente, el solvente ideal raramente se encuentra, y como

consecuencia, la seleccibn generalmente se basa en la alternativa
mss deseable. Donde la seleccibn es posible, ésta se har§ en fa-

vor del ligunido que presente la mas alta solubilidad por el soluto.

{2) .~ Relacifn ligquido-gas.— La cantidad minima de solvente

se estima a partir de la composicibn del gas de entrada y consi-~
derando gquc ¢l solvente abandona la torre saturadeo. La cantidad
de solvente utilizado serd, generalmente, de 1.25 a 2 veces el

valor minimo.



En algunas aplicaciones donde se manejan gases demasia-
do snlubles o cuando la torre trabaja a vacio, puede ocurrir gque
la cantidad minima de solvente, requerido para la absorcibn, no
sea suficiente para mantener nlmeda la superficie del empaque, ~
dando como resultado una pobre distribucifn del liguido, Desa-
fortunadamente no existe una forma para determinar el flujo mini
mo de solvente para el ¢ual ol empaque estd completamente hime~
do. Sin embargo, Morris & Jackson () definen un flujo minimo
expresade cono VL/a, donde VL = flujo volumétrico, Ft3/hr th de
seccidn transversal en la torre y a = 8rea interfacial por volu-
men de empague PtletB. Cuando el flujo de solvente a la torre
empacada es menor gue este flujo minimo, la recirculacifn de 1f-

guido es deseable afin a costa de la reduccidn del gradiente para

la transferencia de masa.

Los mBtodos para cstimar la cafda de presifn, se verfn
en el siguiente capitulo., La cafda de presifn en el punto de
inundacifn para los tipos de ecmpague comunmente usados es apro-
ximadamente de 2" de columna de agua por pie de columna empacada

y de L/2" para cuando se opera al 50% del punto de inundacidn.

{3} .~ Altura del equipo.- Las torres empacadas operan
en una forma diferente a las columnas de platos, ya gue en -
las primeras, las fases estin en contacto continuamente a lo lax
go del equipo. Asi, en una torre empacada la composicifén del
liguido y el gas cambilan ceontinuamente con la altura del empaque.
Cada punto sobre la linea de pperacifn representa condiciones en
contrades a lo largo de la torrxe, mientras gque en la torre de pla

tos, s6lo puntos aislados gobre la linez de operacifin correspon-

20

den-a etapas con un signifieado real. EL desarrollo gue sigue, se



dedicard solamente a columnas empacadas.

Los mé&todos para estimar la altura necesaria para efec-
tuar una separacifn dada, estfn basados en el uso de expresiones
de velocidad para representar la transferencia de masa y en ba-
lances de materia para representar el cambio en la composicibén -

de las dos fases a través de la torre.

En la FPig. 2.1 ce representa una seccidbn de una columna
de absorcibn empacada. En el Estado estable, un balance de ma-

teria en el elemento diferencial proporciona:
d(GMy) = d(Lyx)

- »_d ,
Gy —X—y = Iy (1_:;2 (2.1)

{1=-vy)

integrando la Ec¢. 2.1 se obtiene la ecuacibn:

] Y i X
X oo 22 x .2 -
GM iy iy, Ly o 1~x2 {2.1.a)

La Be,. 2.1 es la forma diferecncial y la Ec. 2.1.a es la

forma integrada de la linea de operacifn.

~ ¥

5 Xa

&%&?ﬁﬁ&fﬁ&ﬂ dz
—

GM  Ym
u s
u x

Fig., 2.1

21
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Cuando las fracciones mol y ¥ x son demasiado pequefas
{goluciones diluidas), los flujos molares de las dos fases (GM 34
LM) practicamente permanecerdn constantes a lo largo ds la torre.

Para este caso, la linea de operaci&n se transforma en:

Gy ¥ = ¥o) = Iy Ix = x,) ~-—==m—mommmoee (2.2)

En la coeeccifn diferencial dz, la velocidad de cambio en
la composicién de un componente dentro de uwna fase, debe ser idgqual a
la proporcifn de transferencia de la otra fase. Asi gue, para la
fase ligera:

afG,y) = ky ly = yglda = K, (y ~ y*)dA -—————~ {2.3)

en donde dA es 1 drea de transferencia interfacial asocciada con
la longitud diferencial de la torre. Esta 8rea de transferencia
en una columna empacada es mucho m8s dificil de medir, por lo que

es mis conveniente expresarla como:

dn = asdz o et e {2.4)

Puesto gque “a” no se conoce generalmente para las colum-
nas empacadas, se le combina con el coeficiente de transferencia

para dar un coeficiconte compueste k a. Asi gue, 1a Be. 2.3 puede

¥
combinarse con ila Ec. 2.4 proporciconando:

d{Gyl = kya(y - ¥;)88z = Kya{y - y*)3dz ~--{2.5)

Hota fltina ceuacifn se epplea para cpeontrar la altura
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requerida de la torre integrando sobre el cambio total de la con

centracifn en la misma.

z ¥a Y2
dz = d(GMY) = d(GMY) ________ (2.6)
RS (y=yg) RyESTy=7) '
0 yp v Y I

En una forma similar, puede calcularse la altura de la torre, uti-
lizando los cambios de composicibn de la fase pesada, junto con el

gasto correspondiente:

z "x 7y
qz = d (Lyx) _ a {Lyx) 2.7
o 2 = x, kasxg~x) xy Kias (x*~x) (2.1

Las ecuaciones 2.6 y 2.7 representan las ecuaciones ri-
gurosas para el disefic de una torre de absorcifn. En este caso,
el flujo de las fases, tanto ligera como pesada, serd variable
como resultado de la transferencia de soluto entre las mismas.
Esta complicacibn puede ser evitada, considerando gque la canti-
dad de gas libre de soluto, que es esencialrmente insoluble, es
constante., 8i GM' es el flujo de gas libre de soluto y‘GMf =
GM (1-y}, entonces:

a(G, v) = G, dy - -
M M ey (2.8)

Sustituyendo este valor en la Ec. 2.6 se obtiene:

2 Y - ¥
an = | M | <y {2.9)
' }:yas (i-v) (y-y;) Hya:':} (I~y) ty-y*) .

0 J¥; ¥z
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En t&rminos de la fase pesada, la ecuacidn de disefio serf:

A X2 X2
4z = Ly dx . Iy ax e (2.10)
k. a8 {(l-x) (x.-x) K a8 (1-x) (x*-x) ’
% i X
0 Xy *

Estas dos filtimas ecuaciones son las ecuaciones rigurosas
para cl disefio, aplicables a la difusidn a trav8s de un componente
estacionario. Estas ecuaciones pueden expresarse en términos de
unidades de transferencia y la altura de una unidad de transfe-

rencia, aungue esta filtima cantidad gueda dentro de la integral,

&sto es:z
z Yy ¥y *2 *2
dz = B ngg = Hog Nog &= HLdNL HOLdNOL (2.11)
0 Yy ¥y X5 *q

El término que representa la unidad de transferencia incluye el
término (i~y)} & (1-x) er el denominador. Para facilitar la reso-

lucitn, serfia conveniente gue los términos Hg & H__ pudieran ser

og
tratados como una constante. Para estimar el valor del coeficiente
de transferencia de masa, se utiliza una correlacidn, parecida a
aguella gue se uwtiliza en la transferencia de calor, obtenida a

partir de datos generados en una torre de pared hiimeda C) :

Sh = 0.023 Re®r%3 5033
6
~ 0.83 0.33
Ee? o023 E-%'-) e ) -------- 2.12)
G Mo fgfﬁe



de donde se puede deducir gque para un sistema cuya geometria, Pro
piedades fisicas y relaciones de flujo sean constantes, el valor
del coeficiente de transferencia también serd constante. La rela
cibn entre la difusidn coniraria egquimolar y la difusién de un
soluto a través de un componente estacionario es:

¥
k' a = k. a -Pub

- i o S 2- 13
y Y Yy (2.13)

Puesto que el coeficiente k¥ a es constante para un sistema espe-
g9 y P

cificado, k a ¥ / debe ser independiente de la concentracidn.
v bmL Ye

Este hecho se usard para simplificar el t&rmino integral de la

Ec., 2.9

Si el numerader y ¢l denominador del sequndo término de

la Ec. 2.9 se dividen entre yme/yt se obtiene:

z ¥, ¥,
Gy (1y)y Gy G Uy

€= Emuwg TWeE) . | AT, T e
0 ¥y vy

El término kya(l—y)ml en el denominador es equivalente al coefi-
ciente compuesto k‘ya v es independiente de la concentracifn; por

otra parte, es dependiente de la geometrfa del equipo y del gasto

de la fase ligera.

Las correlaciones para la transferencia de masa en gene-
rai incluyen gastos, expresande frecuentemente una proporcionali-

- 5.8
dad entre k vy &

n . Como una aproximaeiln rascnable, aungus

evidentemente neo rigurosa, ce supondri que kva e proporocio=

25
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nal a G Scbre la base dé estas suposiciones, el grupo de tér-

M
minos Gm/kyas(l-y)ml Y Gm/xyas(l-y)ml se consideran constantes

para un equipe particular, por lo gque, la ecuacibn anterior se

transforma a:

= YZ 0 Y2
d Gy {1-y) al dy Cy {(1~y) ml dy
z = =
kyas(l-y)ml (I-y) (y=y;) Kyas(l-y)ml {(1-y) (y-v*)
0 ¥y J Y1
{2.9.a)
z X2 xz
. Ly, (1-x) ) dx Ly (1=x) dx
kxas(l x)ml (1l=x} (xi %) xan(1 x)ml (1=-x) (x%*=~x)
0 *1 *1
(2.10.a)

El término fuera de la integral se le denomina altura de la unidad
de transferencia, mientrac gque el representado por la integral se
le llama nfimero de unidades de transferencia. Una sola unidad de
transferencia puede definirse, como una seccifn de volumen empa-
cado, capaz de proporcionar un enrigueciniento de una de las fases
igual a la fuerza motriz proredic que produce este enriquecimiento
{es degir, las tases salen de la unidad de transferencia en equi-
librioc termodindnigo). Con esta definieibn, es intercesante compa
rar la separacifn obtenida utilizando una unidad de transferencia
con la separacidn aseciada con una etapa en cguilibrio. De acuer

do a la Pig. 2.2 la ctapa en cguilibrioc e representa nediante la

&

linea llena, para dar un canbio en la composicifn de la fase 1li-

gora dgual a Y'Z = ¥, « Dicho canbio, como puede cbservarse es

11
54}
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LINEA DE EQUILIBRIO
LINEA DE OPERACION
4z
= Fig. 2.2
igual a la fuerza motriz (yj-y,) . La unidad de transferencia re

presentada por Ja linea punteada da un cambio en la composicibn
de Yom¥y » igual al gradiente promedio. El gradiente cambia a
medida que la composicifn cambia. El gradiente es (y}-y,) para
(xl,yl} y (Y§‘Y2) para (xz.yz). En términos mis generales, el

gradiente promedio para la fase gaseosa es:

Ya

(y*~y) dy
Yy

vy
dy
¥y

La solucifn de esta eonacibn depende de la relaeiSn entre y* vy y.
Si la curva de operacidn y de equilibrio son rectas, la solucifn

de dicha ecuacifn debe ger el promedic aritmético.

A ST A S
L Y =
{y y?m 5
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El uso de esta Gltima ecuacidn presenta una herramienta para la
determinacifn grifica del nfmero de unidades de transferencia

requeridas para una separacibn.

2.2. Operaciones de humidificacifn.

Lag operaciones consideradas en este punto estén relaciona-
das con la transferencia de masa y enerxgia en la interfase como
resultado de poner on contacto un gas con un liguide puroc en el
cual es, practicamente, inscluble. E! t&rmino operaciocones de
humidificacifn se utiliza en un sentido mis amplie, puesto gue
no sblo incluye la humidificacifn de un gas, sino también la de-
humidificacitn ¥ enfriamiento del gas, asi como el enfriamiento
del 1liguido. El componente gque se transfiere es el mismo que

constituye la fase resada, la cual vaporiza o condensa.

n estes cases, la transferencia de masa ird siempre acom=

k=)

pafiada por la transferencia de energfa. De cualguier manera, la
temperatura ipterfacial ce ajustard hasta gue, para el estado es
table, la proporceidn de transferencia de calor balancee la pro-
porcifin eguivalente de transferencia de calor asociada con la
transferencia 8e masa. En lag operacionos en donde la transfo-
rencia de masa tiene lugar mediante difusidn contraria eguimo-
lar, come acontece en la destilacifn, o bien en las operaciones
en donde los efectos debidos al ealor latente son peguefios, cono

. . s k] . . = 1 3 e [ -geen P Pt : - = i 22 -
sucede en la ertracaidsn liguido-liguido y en lo absoroifin gaseosa



(cuando se manejan solucionés diluidas), la transferencia de ca-
lor es de menor importancia como mecanismo controlador de velo-
cidad.

Los procesos de humidificacifn pueden llevarse a cabo para
controlar la humedad presente dentro de un espacio; o mis fre-
cuentemente, para enfriar y recuperar el agua poni#ndola en con-

tacto con aire casi seco.

La dehumidificacidn se utiliza m&s frecuentemente como uno
de los pasos necesarios en los sistemas de acondicionamiento de
aire. Puede utilizarse también como parte de un sistema de re-

cuperacibn de solvente.

Cualquiera de estas aplicaciones puede ger, en principio,
realizada en equipo muy similar. La direccibn de la transferen
cia de masa y de calor se determina por la relacifn entre la hu
medad y la temperatura del gas a la entrada, y la temperatura
del liguide de contacto. Sin embargo, el tamano de la unidad,
asi como la conveniencia de recuperar el gas o el liquido, y fi-
nalmente los materiales de construccifn gue se vayan a usar, li-
mitan las pesibilidades de aplicacifn para un solo aparate o ins

trumento.

Bl contacto directo de un gas con un liquido puro, tiene
cnalguiera de los siguiontes propbsitos:
(1) .~ Enfriamiento del liguido.~ EI1l enfriamiento ocurre debido
a la transferencia de calor sensible y tambi&n por evapo-
racifn. ILa aplicacifn principal es el enfriamicnto de

agul por concacto con aire.

29
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(2) .~ Enfriamiento de un gas.~ El contacto directo proporciona
un medio bastante efectivo para la transferencia de calox
cuando no existe problema por la presencia de vapor, pro-

veniente del liquido, en el gas.

{3) .~ Humidificaci6n del gas.- Esto se usa, por ejemplo, para

controlar el contenido de humedad en el aire para secado.

{4) .~ Dehumidificacidén del gas.~ Cuando una mezcla gas-vapor
caliente se pone en contacto con un liguido frio, se pro-
duce una condensacibén del vapor. Su aplicacién principal
esti en el acondicionamiento del aire y la recuperacién de

solventes de un gas utilizado en secado,

Aunque las operaciocnes de este tipo son simples en el sentido
de que la transferencia de masa sb6lo ocurre en la fase ligera (no
existe transferencia dentro de un liquide puroc), el hecho de que
existan efectos térmicos considerables, los cuales acompafian a la
vaporizacifn o condensacifn, transforman a este tipo de operacio-

nes en complicadas.

Mecanismes de interaceidn entye un gas y un ligquido.- En la hu-

midificacifn adiabitica con un liguido a temperatura constante, el
flujo de calor latente desde el liguido al gas equilibra exacta~—
mente el flujo de calor sensible desde el gas hacia el liguido, y
en el liguido no existe gradiente de temperatura., La temperatura

del gas gs tiene gque ser mayor gue la temperatura de la interfase

7; para que hava flujo de calor sensible hacia la interfase, y Yi
tiene gue ser mayoer que Y para que el aire se hunidifique.
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En un proceso de dehumidificacibn, una mezcla caliente vapor-
gas, se pone en contacto con un liguido frio. El vapor se conden-
sa de la fase gaseosa, la fase gaseosa se enfria y el liguido se
calienta. Tanto el calor latente como el sensible, se transfie-

ren a la fase liquida.

Las condiciones en una torre de enfriamiento en contracorrien
te, dependen de gue la tempecratura del gas sea inferior o superiox
a la temperatura de la interfase. En el primer caso, es decir, en
la parte superior de la columna, el flujo de calor y de vapor (y
por consiguiente la direccitn de los gradientes de temperatura y
humedad) son contrarios a los del proceso de dehumidificacién. E1
liguido se enfria por evaporacidn y por transmisién de calor sen-
sible, la humedad y temperatura del gas disminuyen desde la inter
fase al gas, y la calida de temperatura a través del liquido Ii—T&
tiene que ser suficientemente grande para proporcionar una elevada
velocidad de transmisibn de calor que se corresponda con ambog

flujos de calor.

En la parte inferior de ila torre de enfriamiento, donde la
temperatura del gas egs superior a la de la interfase el liquido
también se enfria, de forma gue la interfase tiene gque estar més
fria que la masa del liquido, y el gradiente de temperatura a
través del liguido es decreciente haciz la intexrfase (?i menor
que T,). Por otra parte, tiene que haber un flujo de calor sen-
sible desde la masa de gas hacia la Interfase. El flujo de vapor
gue sale de la interfase lleva, on forma de calor latente, tedo

2l caler sensible suninistrade a la interfacse desde ambos lados.

Puosto quo on estas cperaciones,la veloeidad de transferen-



32

cia de masa y de calor son importantes, sus ecuaciones deben es-

cribirse paralelamente a los balances de entalpia y de materia.

Las ecuaciones se establecer&n utilizande la Fig., 2.3, don-
de los subfindices 1, 2 se refieren al fondo y a la parte superior

de la columma, respectivamente.

Lz, By
G
M=
Haz
¢ GM?.
5 5%
» &
53 nr
+| 1
%
oY e
ANk
q — ik
Gm
he g
Lt Has 2&; Fig. 2.3
Lt 9

Sobre esta base, para una torre de seccifin transversal cons-

tante, un balance total de materia proporcicna:

Lm = LMI = GMZ - Gz,n —————————— e e o e {2.14)

y para el componente gue se transfiere:

3
G}{ (YZ—YI) = L:bm - LMI ---------------- v (2.14-3)

y un balance de cntalpfa, proporcicna

1 ) 4

L]
Dag By * Gy Hgy + @ = Ly By o+ Gy Hep =ommmmes (2.13)

3
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comunmente, la columna operar& casi adiab&ticamente, por lo tanto

g~0. Balances similares para la altura diferencial dz son:

1
GydYy = dLM - ————— - {2.16)
¥ 1
Gl-ldHG = d(LM HL) —— - {2.17)

Si la cantidad de soluto transferido entre fases es peguefia compa—
rada con el flujo total, entonces, puede utilizarse un valor prome
dio de LM’ y el cambio de entalpia de la fase iiguida puede expre-
sarse como si resultara solamente del cambioc de temperatura con un

calor especifico constante, asi gque:

d(LM HL) &= LMav CL a TL - {2.17.a}
+
donde: LMav = LMI ;ME

2

para el cambio de entalpia en la fase gaseosa, la expresidn en tér

minos de temperatura es rigurosa si Ch es constante,

¥ L 1

¢ = 6y afenmg -z +¥3,]
L g

=]
i
i

G

¥ v
Gy Ch dTg + Gy A, QY ====——m==m (2.17.b)

i

El calor se transfiere de la fase liguida a la interfase como re-
sultado del gradiente de temperatura gque existe, mientras gue de

la interfase a la fase gaseosa, &ste se trvansfiere mediante dos me
canismos: (1) el gue resulta del gradients do temparatura existente
v {2) el calor latenta asociado con la transferencia de masa. Las
cantidades de caleor transferido mediante estos dos mecanismos, se

separan on los dos términos del lado dereche de la Eo., 2.17.h.
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Utilizando estos conceptos, las ecuaciones de transferencia
de calor para ambas fases se pueden escribir como:

@ Transferencia de calor sensible en la fase ligquida:

L
Mav ) e v a T ot b e
-5 CL dTL = ha (TL-Ti)dz — {2.18)

donde T; = temperatura en la interfase.

(® rara la transferencia de calor sensible en la fase gaseosa:

1
G - - - ,
_Sg Ch aT, = h,a (T; - T;) dz (2.139)

© Y para la transferencia de calor latente en la fase gaseosa:

¥
G
M ~ . .
= Ao ay ~loky a (¥, - ¥) dz (2.20)

Combinande las Ec. (2.17.b), (2.19) y {2.20), obtenemos:

 §
Gy 4 2
5 dHg = hga (T,~Tg)dz + Ackya (¥;-Y)dz ——--- (2.21)

Separando kya de la derecha de la ecuacifn, y designando hGa/kYaCh

como ¥, la relacifn psicrométrica, obtenemos:

G ‘
= Qi = kya [(cnr*riﬂcyi) - (ChrT, + ';(oy)] dz (2.22)

La Ec. 2.22 es la ecuacibn bisica de disefic. Coleocando a r dentro
de esta ecuacibn para hGa/kYach, se hace la suposici&n de gue "a",
el Area por volumen unitario de la torre, es la misma para la
transferencia de calor y transferencia de masa. Esto seri verdad
solamente & proporcicnes altas de liguido, tales gue el empague

de la torre esté completamente hfimedo. $i r = 1, como acontece
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con el sistema aire-agua, los términos dentro de los paréntesis

en la Ec., (2.22) estdn definidos como entalpias.

[} T
%"i dHG = kga (Hi -~ HG)dz —————— p———— {2.22.a)
6
¥
HGZ . ' 2
G dH
R dz = 7 =emme———— -~ (2.22.b)
Hey Skya (Hi-Hg) o
Para cuando r # 1 :
Z 1
4 = &g d [en(re-1o) +X,¥] (
z = — e (2.22,¢)
. Skya [(craxmi +Xo¥y) (ChrTg +),¥)]

La integracidén de estas ecuaciones se lleva a cabo usando valores

]
de Gy y de Kya promediados para la altura de la columna.

La relacién entre la entalpia ée la fase gaseosa y aguella en
la interfase gas~liguido se cbtiene combinando las Ec. 2.17 y 2.18

para dar:

' ’
GH‘GHG = hLa(TL-Ti)dz

y combinande esta ecuacidn con la Eec. 2.22.a

1 §
a H. - H,
B? o Mg m Wy (2.23)

esta ecuacifn se apliea a cuzlguier punto dentro del eguipo, siempre vy

cuando se ponga en contacto aire y agua.

]
La linea de operacidn tHG Ve ?L) se obtiene combinande las

ecuaciones 2.17 y 2.17.a ¢ integrande. HEsta linea representa la



trayectoria de las condiciones de cada una de las fases a medida

gque pasan a través del egquipo, por lo tanto:

Heo |, Tr2
G an; = Lyav ¢, ary
Hea Tr1
1 [ ]
Hog - Hgy Lu?v €L e _ (2.24)
Tr2 - T Gy

La pendiente de esta linea es LMav CL/GA ¥y como para el sistema
aire-~agua y para la mayor parte de otros sistemas, esta raelacibn
es constante (para una gama moderada de humedad), la pendiente
puede determinarse conociendo las cantidades de la fase liguida
y gaseosa, asi como las condiciones de cada fase en un extremo
de la torre o a partir de las condiciones en ambos extremos de

la columna. La Fig. 2.4 muestra un diagrama tipico para una

operacidén de humidificacibn.

LINEA DE EQuilitianrig
L4 -
§ Hgs vs Tt -2
at
L
<
]
<
X
3
'-:ﬂ E
-
e
L~
ot
8
&£ .
g Fig.2.4
<
b » ,
E\ (TIJ , HGI)

TEMPERATURA DEL LIGutO Ty  *F
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En las operaciones dende hay una transferencia de calor y
de masa simultfineag, asi como en la transferencia de masa o la
transferencia de calor, la interseccidn de lag lineas de opera-
cidén v equilibrio repregenta un punto cero de la fuerza motriz
y por consiguiente, esta condicidn sSlo puede alecanzarse utili-
zande un equipce de contacte infinitamente grande. Esta condi-
cibn de fuerza motriz nula constituye una limitante a las con-
diciones de operacifn. Otra limitante se presenta cuando se
forma neblina en la fase gaseosa. La neblina se formar& cuando
la faze ligera se encuentre gobresaturada.

1
Si se traza una curva de TG Vs HG utilizando un diagrama

parecido al de la Fig., 2.4, la Interseccifn de esta curva con

la localizaciSn geomBtrica de la interfase representaria condi-
ciones de formacifn de neblina. 8i no tiene lugar la intersec-
cidn, entonces se podria operar la columna. Cualguier punto so
bre la curva H; vs TG indicaria unas condiciones en la fase ga-
seosa gue se presentan en la columna, correspondiendo a una tem
peratura de la fase liguida lefda de la curva TL vs Hé para el
mismo valor de H;. Sin trazar esta curva TG vs Hé podria desa-
rrollarse inadvertidamente un disefic de la columna gue fallaria,

en virtud de gue se obtendrian condicilones de neblina, afin cuan

do se pudiera operar la columna pox otras razones.

Para determinar la curva TG vs HG Mickley desarrollé un

mftodo gri&fico muy conveniente., Dividiendo la Be. 2.1% entre la

2
S

=
H

[N]

«22.a, se obtien

1
Gy Ch &7, ~ hoa (T -T.1dz
: =
arp? . 20yl o
Gy aff, Lyn (hi hG)dg
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ar, na /'.ri - 1,

v -  _ gt
dHG kYaCh \Hi HG

Pero come para el sistema aire-agua, la relacidn de Lewis es

igual a la unidad, la Ec. se transforma en:

ar T, -~ T AT
€ = 4 & o, =6 - - =-= (2.25.a)
anf, H] - H} AR

en donde las deltas significan diferencias peguefias, pero finitas.

El procedimiento grifico se ver% en el capitulo 4.

Enfriamiento v humidificacifn adiabdtica del gas.- Este es un

caso especial donde el liguide entra al eqguipo a una temperatura
igual a la temperatura de saturacién adiabdtica del gas que entra.
Esta temperatura del lIguido se alcanza recirxculando el lfgquide
sin adicionar o retirar calor, como se indieca en la Fig. 2.5. El
desarrollo gue se presenta se aplica a cualquier sistema gas-11-
quido. En estos sistemas, la temperatura del liguido a través
del equipo permanece igual a la temperatura de saturacifn adiabi-
tica del gas. El gas se enfria y humidifica siguiendo una linea
de saturacifn adiabitica sobreo la carta de humedad. Dependiendo
del tiempo de contacto, el gas a la salida se encuentra mis o

menos cerca del eguilibric con el liguide.
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Figura 2.5

La entalpia del gas es pradcticamente una funcibn de la tem-
peratura de saturacifn adiabftica, la cual permanece constante y
por consiguiente la entalpia del liguido tambifén permanece cons-
tante, de tal forma que si se guiere trazar una lIinea de opera-
cifn, en una grifica come la de la Fig. 2.4, &sta ser& un punto
sobre la linea de eguilibrio; por lo tanto, este tipo de diagra-
ma no puede ser utilizado para propSsitos de disefic} para estable
cer la ccuacifn de diseflo se usari el hecho de que los cambios de
temperatura y humedad estén presentes exclusivamente en la fase

Jaseosa.
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La ecuacifn de transferencia de masa en la fase gaseosa es:

Gg ay' = k!a (¥r, - ¥')dz

b z

2 dyl _ k-!a dz
,  Ylo-¥ GE

¥y as 0

y como Yés es constante:

L, Yas "~ Y1 _ ko (2.26)
Yis ~ Y3 Gé

Para este caso, la linea Tg VS Hé se convierte en una linea recta
2 entalpia constante, movi&ndose desde las condiciones de entrada
del aire hacia la curva de equilibrio. Bajo estas condiciones
puede integrarse directamente la Ec. 2.19, va que T, es igual a TL'

La integracidn proporciona:

T - T h.az
Ln as G2 - G - (2.27)
e = Tg1 Ch GH/S

Los métodos discutidos aguf se aplican al sistema aire-agua,
o a cualquiex otro sistema en donde hGa/kYaCH=1, excepto para el
caso del saturador adiabatico. 8i esta restriceibn no pudiera
satisfacerse, sino que hGa/kYacH=r, el desarrollc debe basarse
en la Ec. 2.22.c En lugar de la entalpia, la griafica tendria

{ChxT '*'193” graficado contra T.



2.3. Destilacibn. -

La destilacifin s una operacidn unitaria basada en la dife-
renclia de puntos de ebullicidn (diferencia de volatilidad) de los
componentes de una mezcla liquida para formar una fase gaseosa
rica en el componente mas volitil. En lugar de introducir una
nueva sustancia en el sistema para producir la segunda fase, como
se hace en absorcifin de gases, la nueva fase se produce a partir

de la solucién original por vaporizacifn y condensaci®n.

La solucidn alimentada se introduce en unc o m&s puntos a lo
largo de la columna y debido a la diferencia de densidades de am-
bas fases, el liquido cae a través de la cascada de platos, mien~
tras que el vapor se eleva a través de la torre poni&ndose en in-

timo contacto con el liquido en cada plato.

El liquido en el fondo de la columna es vaporizado parcial-
mente en el rehervidor, para producir la fase ligera, la cual se
reintroduce otra vez a la torre. El resto del liquido se retira
como producto de fondo. El vapor gue sale por el domo de la co-
lumna se condensa y enfrfa, parte de este liguido se retorna a
la columna como reflujo y el resto se retira ccomo producto de
domo. Sin reflujo no habria rectificacidn, y la concentracidn
del producto de domo no seria superior a la del vapor gue sale

del platc de alimentacibn.

Este patrdn de flujo en una columna de destilaecidn propor-
ciona un contacto a contracorriente del vapor vy el liguido en

todos los platos a través de la columnna. El vapor y el liguido

41



en un plato se aproximarin &l equilibric, cuanto mis eficiente

sea el conticto entre las fases.

Los componentes mis ligeros se concentrarfin en la fase vapor,
mientras gque los mis pesados {punto de ebullicidn alto), se con-
centraridn en la fasc liguida. Dando como resultado que la fase
vapor se enriquezea en componentes ligeros conforme se eleva a
través del eguipo, mientras que la fase liguida se enriguece en
pesados conforme cae a través de la ¢olumna. La separacibn total
alcanzada entre el producto de cakeza vy el del fondo dJdepende -
principalmente de las velatilidades relativas de Los componentes,
el nlmero de etapas de contacto y la relacifn de flujo de la fase

pesada a la de la fase ligera.

Cuando se disefia una columna de destilacifn, lo gue se hace
es determinar el nfimero de etapas en eguilibrioc y posteriormente
transformario en el nGmero real de etapas, utilizande la eficien

cia de etapa.

Los factores fundamentales para el disefio y operacifn de las
columnas de platos son: a) Estimacibn de los dates para el cqui-
likrio liguido-vapor, b} El nfimero de platog necesarics para ob-
tener und determinada separacidn, c) Bl difimetro de la colunna,
d) Bl calor gue hay gque suministrar al calderin v el gue hay gue
retirar en 2l condensador, o) La separacién entre plates, £) La

eleceitn del tipo de plato vy los detalles nmecfnicos de los mistos.

gtapa, gencralmente ce ha-

o]
B
=2
I
4}
8]
=
@]
B
P
Q
€
£
]
%]
g2y
©
o
[y
B=
52
|23
o]
!;!
[P}

la alirentaeidn contione

v}
o
£
lis
b
=2
I\S‘
&1
®
3
24
Q
b
(v
>
Q
e
Q
(s}
&
It
7
=
fee-
[¥]
¥
(9]
-~
0
B
{1
o]
5
)

s6lo dos cemponentes. Bl diagrama x-y utiliza solamente la rela-



en un plato se aproximardn al equilibrio, cuanto m&s eficiente

sea el contncto ontre las fases.

Los componentes mis ligeros se concentrardn en la fase vaporn,
mientras que log mis pesados {(punto de ebullicién alto), se con-
centrarén en la fase liguida. Dando como resultade que la fase
vapor se¢ enriquezoa en componentes ligeros conforme se eleva a
través del equipo, mientras gue la fase liguida se enriguece en
pesados conforme cae a través de la columpa. La separacidn total
alcanzada entre el producto de cabeza y el del fondo depende -
principalmente de las velatilidades relativas de los componentes,
el nfimero de etapas de contacto y la relacidn de flujo de la fase

pesada a la de la fase ligera,

Cuando se digefia una columna de destilacifn, lo gue se hace
es determinar el nfimero de etapas en eguilibrio y posteriocrmente
transformarlo en el nlmero real de etapas, utilizando la eficien

cia de etapa.

Los Factores fundamentales para el disefio y operacitn de las
columnas de platos son: a) Estimacifn de los datos para el equi-
librio liguido-vapor, b) El nfimero de platos necesavrios para ob-
tener una determinada separacidn, ¢} El difoetro de la columna,
d) Bl calor gque hay gue suministrar al calderin y el gue hay que
rotirar en el e¢ondensador, c} La scparacifn entre plates, £} La

clecocién del tipo de plato y los detalles meclnicos de los mismos.

Bl dischie de columnas de nfiltiplie ctapa, goneralmente se ha~
ce utilizande mBtodos grdficos, cuande la alimentacidn contiene

s6lo dos cemponentes. El diagrana x-y utiliza solamente la rela-
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eifn de equilibrio vy el balance de materia y es aplicable Gnica-
mente a agquellos sistemas donde los efectos del calor de solucifn
y pérdidas de calor son despregiables. El1 diagrama entalpia-con-—
centracidn utiliza, ademfs de las anteriores relaciones, el ba-
lance de energia, y es riguroso cuando se disponen de datos para

la construceibn del diagrama sin recurrir a suposicicnes.
Existen tres tipos de mezclas binarias:

(1) Mezcla ideal.~- Aguella en que ambos componentes siguen

las Leyes de Raoult y Dalton, las cuales definen la presibn par-

cial para el componente "AY en la fase pesada como:

b3 . . _
a A “a , by = Py, Q2 %y )
¥ para la fase ligera:

de donde para la fasa pesada, se gbtiene:

Pp = Py
x = - - b (2,28)

DO .~ po
A B

v para la fase ligera:

(P"A / P°B) b 4
{POA / P“B) X + (i—x)

o1
1}

definiendo i volatilidad relativa como:

o = EB"\ Fope

s o)

L) P E
la ecuacidn Z.20.0 se trancforma as

43
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o x )

Y = % X=1) ¥ 1 T S T e T S e e (2-28013)

x = b4 S : - - (2.28.¢)

y(I-] + &

(2) Mezeclas gque siguen parcialmente la Ley de Racult, {Sig~-

temas que forman azebtropo).

= a _ a
by = Pgxy . by (1-x)
pp = pgxi +  P§ (1—xA)a —— ——— (2.29)

(3) Mezclas que no siguen la Ley de Roult.

= o {l=-x,) —— o b e e
by, = Bix, e A (2.30}

2.3.1 MBtodo de Ponchon~Savarit.

Balance de materia y energfa.- De acuerdo a la Fig. 2.6 y

para el drea I, un balance total de materia proporciona:;

G"l = D+ Lf-iﬂ

5

D+ RD = D{Rtl) ———-mm- (2.34)

it

Cr1

donde R = LMO/D. Y para el componente "A%:

EL balance de encrgia para la mismy Srea es:

Gy By Q¢ * IyoBro * P p
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9. = D [(R-r»l) Hoy = R = Hy o] —mmemmeeoomen (2.32)

Esta ecuacién proporciona la cantidad de calor a retirar en el con
densador. La cantidad de calor a suninistrar en el rehervidor,

QB’ se obtiene a partir de un balance en el &rea II:

Qp = DHp ,+ WHL’W + Q. + Q= FHy ~7=7"~ e (2,32.3 )

L,

donde QL es la suma de las pSrdidas de calor en lag dos secciones de

la torre.

La deduccibn siguiente considera gue no existen pérdidas de

calor considerables.

Para la seccifn de enriquecimients, drea III, un balance

total de materia produce:

Gynsr = Tuyn * D - - -m===(2.33)

Yy para el caomponente 2 :

GM,I’I-!-J. Yne1 Iﬂ,nxn + DXD e ————————(2.33.a )
- x, = Dx - -
c;:vfu!':‘!‘l yﬂ'*’i ‘;‘,n by D rereescecscoesoooso (‘-J.J-n 3

El lado izguierdo de la Ec. 2.33.b establece la diferencia de

flujo, hacia arriba, del componente A (flujo neto hacia arrika).
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El balance de entalpia-para el &rea III es:

Gy,n+1 Honer = T,nfo,n T %t PHpL p e ( 2.34)

N ~ ¥
si se define a Q como:

Q

Q = = —_— +
D > o

Entonces la Ec. 2,34 se transforma en:

. ) - F — i —

%, n+1 Honer = M, pBpn = DR (2.34.a)
El lado derecho de la Bec. 2.34,a tiene un valor constante

y por consiguiente el lado izquierdo también lo es, independien-

temente del nGmerc de plato,e igual a la suma del calor retirado

en el condensador y en el destilado.

Eliminando D entre las ecuaciocnes 2.33 y 2.33.a y entre las

ecuaciones 2.33 y 2.34.a se obtiene:

s
X, =~ Y, o'- 1 ‘
IM’n = D n+l = _;-_.;_.Gm —-n——a_—_-—--( 2'35)
Gy ,n+l ¥ 7 *n Q- Hpy

1h n/GM n+1 Se define como la relacitn de reflujo interno. So-
L4 ’

bre el diagrama, H-xy la ecuacifn 2.35 define una linea recta a

través de los puntos {HGn+1 , yn+1) en QH,n+1 ' (HLn ‘ xn) en

»

Ly o ¥ Q" . %) enAD. El Gltimo punto se llama punte diferen-
cial y sus coordenadas representan las diferencias de flujo si-

quientes:



48

diferencia del flujo de energia hacia arriba _ enargia neta que sale

- moles totales que salen por el domo "~ ‘moles netas totales
que salen
diferencia de flujo del componente "A" hacia arriba moles netas de 'R gue s.
D = moles totales que salen por €L aomo moles netas totales que
salen

Sobre el diagrama Xy, la Bc. 2.35 es la ecuacién de una linea de

pendiente p&'n/ GM,n+1 vy gue pasa por los puntos (ym_1 ’ xn) Y
y=x=xy (ver Fig. 2.7). La ecuacibn 2.35 se aplica a todos los

platos en la seccidn de rectificacifn.

La eliminacidn de GM,n+1 entre las ecuacicnes 2.33 y 2.35,

produce:

Q~-H X -y
LM,n = Gn+1 = D I‘H-l ; _____..___-( 2)36)

- Y, - X
Gn+l HLn n+l n
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Aplicando esta ecuacifn al.plate superior, se obtiene la expre-
sibn para la relacibn de reflujo externo, el cual por lo general
siempre se especifica.

o - Linea G Linea A
= I'r'iro - Gl = AD M,1 = D Gbill ~-={2.36.a)
H

Linea Gﬂ,l Lﬂ,o Linea GM'I D

D Hgy - Hyg

Para la seccifn de agotamicento, 8rea IV, un balance total de

materia da:

Lym = Sumel + W ~ - (2.37)
y para el componente A: -

Ly, m®*m = Cs,m+1 Yme1 ¥ Wy - - (2.37.2)

Iy, m®m = OM,m+1 Yme1 W, - {2.37.b)

El lado izquierdo de la ecuacifn 2.37.b indica la diferencia de

flujo del componente A hacia abajo o flujo neto hacia abajo.
El balance de entalpia es:

Ig,m B ¥ @ = Gy, a1 Hopea * WHp g ———-m=m=omn (2.38)

si se define a Q" coro:

50

. WH o w-9% _ Qg
Q = HL w oo
W ! W
la E¢. 2.38 se transforra en:
T - o L ey [ t9. o2
LH,mHLm Gm,m+1ﬂasﬁi w (2.38.2)

El lado izquiexdo de csta ecuacibn representa la difercnecia, hacia



W
[

abajo, del flujo de calor, el cual es constante e igual al calor

que se retira por el fonde menos el calor suministradeo al reher-

vidor.

Eliminando W entre las ecuaciocnes 2.37 v 2.37.a y entre las

ccunacicnes 2,37 y 2.3B.a se cobtiene:

B - Q"

LM,m - yﬂ+l - xw Gm+) < (2.39)
Spomer *m T *w Hpp = @°

gsobre el diagrama H~xy la ecuacidn 2.39 es una lfnea recta que
pasa por los puntos (qu+l P Ym+l) en G el (BLm, xm) en LM,m
y (Q", xw) en[&w. [Sw es ¢l punto diferencial cuyas ccordenadas

significans

- diferencia del flujo de energia hacia abajo energia neta que sale
=

=:n:ﬂes totales que salen por el fondo moles netas totales
que salen

A, <
diferencia en flujo del camponente A hacia abajo moles netas de A que s.

W = moles totales gue salen por el fondo nnles netas totales
que salen

sobre el diagrama xy. La Ec. 2.39 es una linea recta de pendiente
igual a LM,m/ GM,m+1 gque pasa por les puntos (Ym+l ' xm) Vg -
yEXSX, (ver Pig. 2.8). La ecuaciSn 2Z.39 se aplica a todos los

platos de la seccifin de agotamiento.

Si se sustituye la ecuacifin 2.37 en la ecuacifn 2.3%9 se ok
tienec:

= - 0 -
LM,E} - Hﬁm‘i'l G = el e ( 2 4@)

w Jemer T Hpg Yme1 - ¥
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El &rea II en la Fig. 2.6 se utiliza para establecer el ba-

lance de materia total:

FiG.2.8
e Ay 1%
F =D+ W ==-—mem—mmem———n e (2,41)
F ZE‘ = Dxj + wa ———— (2,41.2)

La ecuacifn 2.32.a establece un balance total de energia. Ssustitu-
yendo en esta ecuacidn las definiciones de Q' y Q" y si ademds no

se considexran las pérdidas de calor,se obtiene:

FH, = DQ' + WQ" ---- --- -~ (2.42)

eliminando ¥ entre las ecuaciones 2.41 y 2.42:

2. - H, - Q"
P xw - P e e i i {2.43)
- ' -
xD ZF Q HF

L
W

ta es la ecuacién de una linea recta scbre el diagrama H-~xy gue

B

pasa por los puntos (Q', x,) enﬁ@. (Hp , Zp) en Fy (Q",x,) en

A

W {ver Fig. 2.9). En otras palabras:




j A
i |
H
§
-
He
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Xo
I
4§ ]
| 4
/
Fig. 2.9
L e Lp

X

Conforme la relacifn de reflujo se incrementa, el punto di-
ferencial Apen la figura 2.9 se mueve hacia arriba y, come los

puntos.AD, F yl&w ge encuentran en la misma lfnea, el puntolkw

se mueve también hacia abajo. Estos cambios resultan en valores

grandes para LMn/GM,n+1 y valores mis pequenios de LM,n/GM,n+1 .
En el diagrama xy &sto significa que las lineas de operacisn

tienden a estar sobre la diagenal de 45° y,como consecuencia,

se requieren pocos platos, Q. Og, Lys iﬁ, G, ¥ Eﬁ se incre-

mentan, ol drea de transforeoncia del condensador vy renervidor
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aumentan al igual gue ¢l Srea de flujo de la torre.

La relaci6n minima de reflujo es la relacién con la cual se
requicre un nmero infinito de etapas para obtener la separacidn
deseada y &sta correspondeg a un minimo en la carga térmica, tanto

en el condensader como en el rehervidor.

Bom QRen

7,
N/ // N
& /e -

-

Awm

X Xo K Xo

FIGURA 2.9k FIGURA 2.9.¢

FIGURA 2,9

Bn la Fig. 2.9.a se representan lineas de unidn, las cuales
han side extendidas hasta Intersectar las lineas X=Xy Y X=X .
La definicitn de la relacifn de reflujo minimo requiere gque llnm
¥ éme ze lecgcalicen coro se muestra en la figura, de tal manera
que Lknm est8 loczlizado por la linea de unifn que intersecta a
la recta X=X, en el punto mds alto y Zﬁ‘ﬂn por agquella gue inter-~
secta a la recta xX=x en el punto mis bajo. Para este caso, la
linea de unién gue cusple estos reguisitos es aguella gue cuando
se extiende pasa por €l punto gue representa la alimentacidn, F.
Esto es cicrto solamenve para aguelleos casoes en que la curva de

equilibrio s efneava hacia abaig.



Para cuando la mezcla presenta una desviacifn positiva o con
una tendencia a formar azeOGtropo, existe una linea de unidén en la
seccibn de enriguecimiento que intersecta la linea x=Xn, en el pun
to mis alto y que no pasa por el punto F, Fig. 2.9.b, la cual fija
el punto diferencial ZSDm' Similarmente, en la Fig. 2.9.c se pre-
senta el casc para cuando la solucifn presenta una desviacifn ne-
gativa. En este caso, existe una linea de unidn que intersecta la
linea X=X en el punto nds bajo y gue no pasa por el punto F, el
cual establece el punto diferencial ZSWm' E) otro punto diferen-

cial se fija & partir de la condicibdn establecida por la Ec. 2.43.

Una vez que se ha determinado Q‘m ; la relacifn de reflujo

minima se calcula a partir de la Ec. 2.36.a.

Existen ocasiones en gque dos o mis coerrientes de alimenta-
cidn compuestas de las mismas substancias, pero ¢on concentracio-
nes diferentes, ge introducen en una columna de destilacisn para
dar el mismo destilado v producto de fondo. Para este caso, se

recurriri a la Fig. 2.10 para establecer las ecuaciones de disefio.

La ceonstruceidn sobre el diagrama H-xy para las secciones de
1z columna ceohre Fl v debkadio de ?2 eg la misma gue para una oo~
lumna con una corriente de alimentacifn con los puntos diferen-

ciales ZSD ¥ [&w localizados de la misma manera ¢omo se vid antes.

Para la seccidn intermedia entre alimentaciones el punto diferen-
cial Z&M se localiza a partir de balances de materia y energia,

va sea a partir de esta geceibn hacia el domo {como se indica en la
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Considerando

figura) o a partir de esta seccifn hacia el Fondo.
el &rea limitada por la lfnea punteada en la Fig. 2.10, el punto

AM representa una corriente ficticia igual al flujo neto de materia

que sale por el domo:
e £ N S iy (2.45)

™ ® — -
Cp,e41 ~ Ly,xr = D-Fy



cuyas coordenadas son:

Fc ~_moles netas de A que salen N Dip = Fy Zpyg
M moles netas totales que salen D- Fl
9
0. - flujo de calor neto gue sale B Qe+ DHL,D - FyHp,y
L M moles netas totales que salen D~ Fl

Z&M puede tomar valores positives o negativos.

A partix de 1la Ec. 2.45 se obtiene:

» " - v
G Mer+l Yrs1 L M, r *r Llux W mm——— ————— (2,45.3)
X - [ = A 0 e ——
G M,r+l HG' r+1 L H,rHLr MQM (2-46)
de donde:
- _ _
“ur Yo T A _Here T e 24
" _ _ .
Gy, el * Eam My Qe
F,+F, = D+W = AD-z-l'E\W
Y By = 75 -w ' - (2.48)

La construccitn tipica para este case, se muestra en la Fig.2.11,

donde el punto diferencial ékM se encuentra sobre la lineallDPl

(Ec. 2.45)} vy sobre la linea [SWFZ (Ec. 2.48)}. La curva de opera-

cién, para la seccibn entre alimentaciones, sobre el diagrama xy

se obtiene utilizande lineas como la ZSMK en la Fig. 2.11.

La mayorfa de las eolumnas de destilacifm operan a una tem-
peratura superior a la ambiente y por consiguiente, tendrin que

exidtir pfrdidas de calor a lo larco de la columna. La impor-
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tancia de las pérdidas de calor y su influencia sobre el método

de disefio, mencionado anteriormente, se veri a continuacibn.

De acuerde a la Fig. 2,6, un balance de calor para la

seccibn de enriquecimiento (Area III), incluyendo las pérdidas

por calor, proporcionas:

S S

v G avedinn

Qe |

8 Xw

By

58
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Gy, n+1 Bgnel Qc * DHp p + Ly o Hpp o+ Qp =m—-(2.49)

donde QLn gon las pérdidas de calor desde el plato 1 hasta el n.
Definiendo a Q£ por:
. Qc * DHp p + Qpy

Q = = Q' +
L D D

QLn

el balance de calor gueda como:

Sy, n+1 Hg,n+1 Lyg,n Hin

1
3
£

--------------- {2.49.a)

Qi es una variable gue depende del nmero de platos incluidos en
el balance de calor. Si solo se incluye el plato del domo (n=1),
las pérdidas de calor son pequefias y QL es aproximadamente igual
a Q'. Conforme se incrementa el nfimero de platos, Qn ¥ Q£ se
incrementan hasta alcanzar su valor mas grande cuando todos los
platos de la secci6n de enriguecimiento son incluidos. Por lo

tanto, se necesita un punto diferencial para cada plato.
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Para la seccién de agotamiento hasta el plato m (Area IV,

Fig. 2.6}.

LymPrm ¥ 9% = WHp g * Sy i1 Bomer t Qpp=—-¢2.50)

definiendo a Q"L‘ccmo:

oo Muw % T Oy .}
Q 1 - = Qu +
W W

por lo tanto:

-—

Ing,mn Hum ™ Sa,me1 He mer % —=--{2.50.a}

H
¥
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3
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Al igual que para la seccidn de enriquecimiento, Q"L es una va-
riable gue depende del nlmero de platos y por consiguiente se
necesican puntos aiferenciales separados para cada plate. Un

balance total de entalpia produce:

_ %% A T
FHE, = D(HL’D'FF'I‘-[-)—- + W HL'W-;;—-F;— {2.51)

donde QL Y ﬁi son las pfrdidas de calor, totales, para la sec-
cibn de enriquecimiento y agotamiento, respectivamente. Al re-
solver la Ec. 2.51 con las ecuaciones de balance de material,

{Ec. 2.41 y 2.41.a), resulta:

Zp = Xy Hy ~ (Hp . = Qg/6+Q /W)
S R G LW B "ML (2.52)

Xp ~ ZF (HL;D+QC/D+QL/D) - HF

T
[

esta es la ecuacidn de la lfinea BF en la Fig. 2.12

De acuerdo a la Fig. 2.12, las pérdidas de calor incrementan
el reflujo interno y para una carqga de calor dada en el condensa-
dor, se reguieren pocos platos para una separacifn dada. Sin
embarge, el rehervidor debe suministrar no s6lo el calor retirado

en el condensador, sino también las pérdidas de caler., Ahora, -
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para la misma carga de calor del rehervidor y sin pé&rdidas de calor,

todo el calor debe ser retirado por el condensador y la seccibn
de agotamiento utilizariz el punto J para determinar el n(imero de
platos y la seccién de enriquecimieﬁt@ el punto K como puntos di-
ferenciales. De tal manera gue para una carga de calor en el re-
hervidor, se reguieren pccos platos para una separacidn dada si
se eliminan las pérdidas de calor. Por esta razén, los fracecic-

nadores estin siempre bien aislados.
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2,3.2 Método de Mc{gbe Thiele.

Ll i

El método McCabe-Thiele utiliza las ecuaciones de balance de
material y las representa ccmo lineas rectas sobre el diagrama xy.
La solucifn de un problema por este método llega a ser un proble-
ma de geometria analitica, en el cual las ecuaciones algebraicas

se raepresentan comc lineas rectas.

Estas lineas gon rectas debido a gue se considera que el flu-

jo molar de ambas fases en una seccibn de la torre, es constante,

La consideracifn del flujo molar constante implica varias
consideraciones, la mis importante es aguella que considera los
calores de vaporizacién molares iguales para los dos componentes.
La otra considera gque la columna opera adiabdticamente y ademas,

no existen efectos de calor sensible o de mezcla.

Para la seccifn de enriguecimiente en la Fig. 2.6, la Ec.

2.34.a se puede expresar en la siguiente forma:

G n+l ~ “rn

-
Q He o

Iy n =1+5

GM n+l

donde (' incluye la carga térmica del condensador y la entalpia
del destilado, por mol de destilado. Generalmente la entalpia
del liguido HLn es pegueiia en comparacidn con Q' , debido a que
la carga térmica del condensador es, por 1o menos, igual al calor
latente de condensacién del liguido de refluje. Si se consi-

dexra Q2 - Aats s ;
era qu HGn+1 H es pricticamente constante, entonceslhﬁ%ﬁi

In
serd tarbifn constante. Ia entalpia para la fase ligora es:
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Gn+l Lr_ 1By At (1Y PPy, rzMn_] (Ta1™T O)+3‘r+1lpun+ (I“YF.:)M’B
(2.53)

donde es la temperatura del vapor aue sale del plato ntl y

m
“Gn+l
laslé son los calores latentes de vaporizacifn a esta temperatura.
Si la soluci6n no se desvia demasiado de la condicifn ideal, en-

tonces @l término entre paréntesis se transforma en:

Y 1Py, alfa + (1-¥1)Cpy gty ~ CPyMpy

la entalpia para la fage liouida es:

Hn = Cpp(Tpn~To)May +AHS

Bt = Py Tt T ¥ M (19 AP B T, T Do 5 )

Para la mayoria de los casos, los nicos t&rminos importantes de
la Ec. 2,54 son ayuellos que contienen los calores latentes de va-~
porizacifn. El cambic de temperatura entre platos adyacentes es
pecuena, de tal manera que el término que representa el calor
sensible es Insignificante. El calor de solucibén generalmente
presenta valores de cientos de BIU/#mol de solucidn, mientras que
los calores latenitess 2 presicnes crédinarias, tieanen valores entre

10,000 a 20,000 BTU/fmol. Por lo tanto, para propSsitos précticos:

?
- H = {AM) av

H in

G+l

donde el Gltimo t&rmino es 2l rromedio ponderadn de los caleores
molares de varorizacifn. Para muchos pares de sustancias se tie-
ne que sus 3; son aproximadamente iguales, de tal manera cue el
rropedio no es necesaric. Si su diferencia es la {nica dificultad

a véneer para aplicar esta consideracién, entonces, es posible -
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utilizar un peso molecular ficticio vara uno de los componentes
de tal manera que los calores latentes tennan el mismo valor (en
este caso el cdlculp total debe ser hecho utilizando este peso
molecular ficticio, incluyendo las lineas de operacifn y los da-

tos de equilibrio}.

5i se consideran dos etapas adyacentes entre las cuales exis-

te adicibn o retiro de material. Un balance de material produce:

+

de donde Ly, __,/G, = Lﬂ,n/GM,n+l r bor lo tanto LM,n = Ln,x~1 y

G El flujo de 1ifquido en una seccién de la torre es

M, n+l = GM,r'
constante sobre una base molar, pero conforme pasa de plato en
plato, el peso molecular cambia, entonces el flujo en masa no es

constante a través de esta seccién del equipo.

2.3.3. Seccifn de enriguecimients. condensador total.— En este caso,

el condensador retira todo el calor latente de los vapcres del do-
mo sin subenfriar el condensado. E1 refluje y el producto de domo

son, por consicuiente, licquidos en su punto de burbuja ¥ Y RXpTX

Las etapas se consideran ideales,de tal manera que la compo-
sicidn Yn del varor aue sale del plato n esti en equilibrio con el
licuido de composicidn X, r Gue sale del mismo plato. E1 punto

(xn ' yn) sobre el diaarama xy se encuentra lecalizado sobre la

curva de equilibric.
El balance total de materia vara esta seccifn, estid definido
por la Bc. 2.33:

Gy = Ty + D = DIPHL)



v parad el componente 2 nor la Fe. 2Z.33.a:

Cfner = Tafp * DXp

La ecuacifn rara la linea de operacifn en esta

L
Iy D
Yper © E" *n C,'_ ¥p —m—mms
2 M
R *n
y T e X [ T A, ———
ntl g1 B R
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seceibn cs:

------ {2.55.a)

Fsta es la ecuacitn de una linea recta sobre el diagrama xy,de

pendiente L,

T ~i/GM = R/{R+1) y con ordenada al origen igual a XD/{R-HL).

Cuando x, = Xy s Y.q = ¥,r POT lo tanto, la lfnea de oneracibn in-

tersecta a la diagonal de 45° en y=x=x,. Con este punto y el valor

de la ordenada al origen,se construve facilmente la linea de cpe-

racidn.

2.3.48eccién de agotamiento.—~ Para la geccién de la torre localiza-

da por debajo del punto de alimentacidn los flujog

LM y Gﬁ permane-

cen constantes al nasar de plato en plato pero, no son necesaria-

mente icuales a2 los de la seccidn de enriquecimiento.

Las etapas

se consideran ideales. La ecuacién del balance total de materia

para esta seccifn est8 dada por la Ee, 2.37:

» para el componente A, por la Be. 2.37.a:

Gyt = Sulper * Wiy

La ecuacifn para la 1lfrea de ororaciéin en esta scceibn es:

! w7

- {2.56 )

Vo, = —ox =Ly a—m-
i 8 T Gy "
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=M x o (2.56.a)

Esta es la ecuacidn de una linea recta cuya pendiente es iﬁ/ﬁh=iﬁ[(i&-W)
FY 3

Cuando Xy = Xpg oy Ypyq = Xys PO 1~ tanto la linea de operacién in-
i . b2

tersecta a la diagonal de 45° en xsysxw.

2.3.5. Plato de alimentacién.- ILos efectos cuantitativos gue origi-

na la introduccién de la alimentacidn dependen de la condicifn de
&sta. La alimentacién se puede introducir como un liguido £xfo,

como un liquido saturado a su temperatura de ebullicién, comoc una
mezcla de vapor v licuido, como un varor gabturado a su temperatu-

ra de cvondensacifn o como un vapor sobrecalentado.

Los cinco tipos de alimentacifn se pueden correlacicnar uti-
lizando un finico factor, gque se representa wor "f" y cue se define
como el nGmerc de moles de vapor en la seccifn de rectificacién que
resultan de la intreoduccifn de cada mol de alimentacidn. Por con-
siguiente, £ tiene los siquientes limites numéricos para las dis-

tintas condiciones de la alimentacidn:

Alimentacidn como iligquide frio £ €0
Alimentacitn como licuido saturado f=0
Alimentacifn liquido-vapor 0<f €1
Alimentacibn como vapor saturado £f=1
Alimentacién como vapor sobrecalentado £>1

La contribucién a GM de teda la alirentacifn es fF de

forma que:

Gy = Gy = fF =memcmmm——e—- - o { 2,57 )




Andlogamente, la contribucibn a fﬁ de toda la alimentacién es

F{1~-f), de forma que el liquido total de reflujo en la seccibn

de agotamiento es la suma de Ly ¥ F(l-f}, o sea:

Ty = Ly + (1-£)F
Dy = Ly = (1~E)F =m=mm=—mme -— {2.57.a)

2.3.6., Linea de alimentacibn.~ Las Be, 2.57 y 2.57.2 se pueden
utilizar, con balances de materia, con el fin de obtener el lugar
geom&trico de todos los puntos de interseccidn de las lineas de
operacifn. La ecuacifn correspondiente a esta linea de intersec-
ciones se obtiene de la siguiente forma: Las Ec. 2.33.a y

2.37.a2 se pueden escriblx como:

GMy = pr + DxD

i}

me - wa

restando la segunda ecuacifn de la primera:

GHY

y(GM - GM) = (LM - M)x + DxD + WxW

de acuexdeo con la Ec. 2.41.a, los dos Gltimos tdyrmines de esta
ecuacidn se pueden sustituir por FZF. Por otra parte, sustitu-

vendo LMfLM de la Bec. 2.57.a y GM'GM de la Ec. 2.57, se obtiene:

fry = =(1-f}Fx + FZF

- - {2.58)

y = —-Ii;—g-x +

mqu

La ecuacifn 2,58 representa una recta, llamada linca de alimenta-

citn, gobre la gque ostln situadags todas las intersecciones de las



lineas de operacidn. Esta linea corta a la diagonal de 45° en
x=—*ZF.
El valor de £ cuando la alimentacifén entra come un liIquido

frio, sé& obtiene mediante la ecuacifn:

o T T o ——— e e e (2.59) - .
X

para vapor sobrecalentade, la ecuacifn es:

f =—

¢p,. (T -~ T )
f=14 YV GF egd’  ___ - - {2.59,a)

X

Otra forma de establecer la e¢cuacibdn de la linea de alimen-
tacién es la siguiente: Considerar la seccidn de la columna don-
de se localiza el platc de alimentacién (Fig. 2,13). En este
plato las cantidades de ligquido y vapor cambian abruptamente,
Para establecer la relacién general, se parte del balance total

de materia y energla.

F+LM+GH=GM+LM- { 2.60})

| %) G
c'ﬂﬁ)!'
F {Lm Xp e M Her
e
Hw
=
B g,
N

FIG. 243
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FHp LM 14 0uilngn s 7 Oyflge * Dl ——-mm- (2-60-2)

las corrientes de vawer y liocuido dentre de la torre estén satura-
das, y las entalpias molares de todos los vapores saturados en

esta seccidn son cagi idénticos, ademids los cambios de tempera-
tura y composicifn son pequefios. Lo anterior es cierto también

para la corriente liquida, de tal forma cue Hae = HGf+1 Y HLf-1=

HLf' Asi gue la BEc. 2.60.a se transforma en:

L, - L,
(L, - L)H

w By, = (GM - GH)H‘G + FBF - - ~-(2.60.b)

combinando esta ecuacibébn con la Ee. 2.60, se tiene:

Ly = Ly Hg = Hp

= = q " g (2:61)
F HG - HL

La cantidad "q" estd definida como el calor recuerido para con~
vertir 1 mol de alimentacifn desde su condicién HF a vapor satu~
rado, dividido por el calor latente molar He — Hyo Combinando

las Ec. 2.60 y 2.61 se obtiene:

Gy Gy = Flg-1) =~ . {2.62)

A partir de las ecuaciones del balance de materia y de la Ec.
2.61, se obtiene la ecuacifn de la linea de alimentacidn:

Qq 2
R S S (2.63)

g-1 g1

Cuando el wvapor que se retira por el domo se condensa y se
enfria por debajo de su puntc de burbuja,de tal forma que el re-
“lujo se introduce a la torre como liauido subenfriade, €l vapor

Gy 4 que abandeona el plato superior tendrd ouc condensar, en parte,
14
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para poder calentar el reflujo hasta su punto de burbuja. La can
tidad de energia requerida para este calentamiento es:

Ly,0 @1 Yav (TLb,O - TL,R)’ dende Tpy o Y Ty, g son la temperatura

de burbuja del reflujo y la temperatura actual del reflujo, respec

tivamente. Una cantidad de vapor igual a: I‘H,C)@LMaV(TIh,O-TL,R’ /(1'!‘93'5:

condensard para proporcionar le energia necesaria y el vapor con-
densado se adicionard a la corriente de refluijo, LM o Por lo tan~
r

to, la cantidad de liguido por debajo del plato nGmerc 1, serd:

L = + &
M Luo (Am av
Cp, M__, (T - T )
_ m 1 + ].J aV Lb'o I)R ________ ( 2-64)
= [l
(A,

Definiendo una relacidn de reflujo aparente como:

Iw _ Iy

Rt = — I ——mne

P G
sustituyendo el wvalor de LM definido por la Ec. 2.64:
Cpp, Myy Trp,o = T :
t -oop o | = (2.64.a)
R'* = R i (XM)
lav

Por lo tanto, la ecuacisn de la lfnea de operacién para la sec-

citn de rectificacidn es-

x
D
. R' x * -— {2.65)
R'+1

Yn+1 Riel D

Esta linca vpasa por el punteo y=x=¥p, €On interseceifn al origen,

igual a xD/(R'+1) v con nendiente igual a R'/(R'+1).



2.3.7. Destilacibn en equipo de contacto continuo.- El trata-

miento de la transferencia de materia en una columna empacada
considera la naturaleza diferencial del cambio gue cocurre dentro
de ella. Se considera gue sobre un elemento diferencial de altura
dZ, la presibn parcial en el vapor, del componente con puntc de
ebullicién mis bajo, se incrementa en una cantidad diferencial dp.
Adem&s el nfimerc de moles de vapor gue pasa a través de la columna
permanece constante. El nmerxo de meles del componente nmds voli-
til gue pasa a la fase ligera es:

dbGs

PtM

-— -—- -~ (2.66)

dw

este flujo de materia debe ser igual a la velocidad de transfe—

rencia por difusibn, la cual se expresa como:

dw = k'GAbdA = k'GaAPSdz (2.67)

Al combinar y rearreglar las ecuacicnes 2.66 y 2.67 se tiene:

Qh. - k'Ga PtM 4z
Ab G
*
_ab . EetPH —— » (2.68)
) Ap G
by

El tférmino del lado izguierdo de la ecuacifn se puede considerar
como una medida de la dificultad para reoalizar la separscibn y

gstf definido cemp el nfimerc de unidades de transferencia
pz
HTU = J gh eemmeemee— meon e nn e ————— (3 50}
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o en términos de fraceifn mol:

NTY = e — ——m (2.69.3)

Entonces, la altura de la columna se traduce en multiplicar la

altura de la unidad de transferencia, definida como:

. . L —— ,
BIU = v p (2-70)
5 G t
- G
HTU = - - —-— (2.70.a}
X' a
Y

por el nGmero de unidades de transferencia.

2.4. Extraccitn liguido~ligquido.

La extraccidn liquido-liquido consiste en la separacibn de
les constituyentes de una solucidn liguida por contactoc con otro
liguide immiscible que disueclve preferentemente a uno de los cons
tituyentes de la solucitn original, dando lugar a la aparicidn de
dos capas liquidas inmiscibles de diferentes densidades, con lo
cual se obtiene un cierto grado de separaciln, y &ste puede serx

mejorade si se usan contactores de mltiple etapa.

La solucifn a tratar se denominag alimentacifn, y el liguido
con el cuwal la alimentacién se pone en contacto es el soclvente.
Desputs del contacto entre la alimentacidén y 21 solvente, se obh-
tienen dos fases liquidag, deneminadas: Extracte (la mis rica en
solvente) ¥y Refinagdo {la mis pobre en selvente). Una u cotra capa
pueden ser la superior, o ligera, o la inferier, o pesada, segln
sus densidades relativas. EL colvente puede ser particularmente
misgible zon une oflo o con ambos componentes de la alimentacidn.
Be dice que cl selvente oo celeetivo para el eonponente de la

1A 3 .
alirentacifn, cuya preporeifn gl otro os mayor on el extract
que oen el refinade @ on la alimomtacidn inicial.



In cualeuier jroceso de extraccién se necesita:

i} Contacto de 1la solucién liquida original con el solvente.
ii) Separacibn de las capas © fases resultantes.
iii)} Separacién y recuperacifn del solvente de cada una de

las fases para volverlo a utilizar.
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El sastema puede ser de una sola etapa o de una serie de ellas,

siendo lo filtimo lo mis frecuente. Una etapa en gue se alcance el
equilibrioc entre las dos fases, se dice que es una etapa de extrac-
cién ideal o tefrica. El rendimiento de la etapa se mide por la

aproximacién con que se alcapza el equilibrio.

Los elementos esenciales de un proceso de extraccién son: la
operacidn de poner en contacto los materiales y el grade de extrac
cién o de separacifn obtenide. En alounos casos, la separacién
subsiquiente de cada fase y la separacifn o recuperacién del socl-
vente de cada una de ellas, puede tener una importancia iqual o
mayor y determinar ol &xito de la aplicacién de un procesc de ex-
traccif6n. Por ejemplo, la tendencia hacia la emulsificacién de
las dos fases puede ccasionar dificultades insuperables en su se~
paracifén después de entrar en contacto. El acercamiento de ambas

fases a la nmisma densidad ccasiona dificultades semejantes.

En la extraceiSn liquido-liquido, la separacitn y la recupe—
racibén del solvente se realiza por destilacifn, por evaporacifbn ,
por calentamientoc o enfriamiento para disminuir la solubilidad del
soluto y producir asi dos fases; por extraceisn del solvente pri-
marie con un solvente secundarie y la sepavacidn subsiguiente de

ambos por destilocifn. La destilacidn cuele ser ol mftodo nis

factible y el mis frecucntemente empleade. Ia extraccifn del sol-
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wente primario dentro de otxo secundaric ofrece a veces ventajas,
ya gue a menudo puede elegirse este {ltimo,de modo gue su sepa-
racién del primario por destilacibn sea relativamente mis ficil

y menos costosa que la del primario del extracto.

El métodr emnleado depende de las propiedades del solvente,
extracto y refinado. Esto es un factor importante que decide a me-
nudo la economia de un proceso de extracecién. Aungue un solvente
determinado pueda dar una excelente selectividad y una buena se-
paracifn entre los dos componentes de la alimentacisn, su aplica-
cién puede resultar imposible en la préctica por la dificultad de
separarlo del extracto v del refino, vy s6lo se empleard cuando no
sea posible ningtin otro método de separacisn de los componentes

de la alimentacién.

SELECCION DEL SOLVENTE. Es poco probable que un 1fquido en parti-

cular exhiba todas las propiedades consideradas deseables para la
extraceién, Las siguientes caracteristicas son las que general-

mente se consideran al hacer la seleccidn del solvente.

i} SELECTIVIDAD. ILa efectividad del solvente "B" para sepa-
rar una solucifn de "A" y "C" en sus componentes se mide comparando
la relaecidn de "C"™ a "A"™ en la fase rica en solvente,a aquella en
la fase rica en "A"™ en el equilibric. La relacifén de las rela-
cicnes, Factor de separacibn o selectivida&,js, es andlego a la
velatilidad relativa cn destilacifn. Si B (capa de extracto) y

R {capa de refino)} son las fases en equilibrio, entonces:

{fraccién pose do "CY en B)/(fraceibn pepa de "A" en E)

B

/ = {fraccién rege de "C" con R)/(fracecifn peso de "AY en R)
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yﬁ (fraccibn neso de "A" en R)

B=

Xp {fracclén peso de "A" en E)

para todas las operaciones de extraccifn, la selectividad debe
exceder la unidad. Si la gelectividad es igual a la unidad, la

separacifn no es posible.

El grado de selectividad varia con el intervalo de concentra
cifn y, en cierto arado, con la temperatura. En alounos siste-
mas la selectividad se invierte con la composicifén. En este
caso, existe una composicién especial para la cual el sglvente
no es selectivo., Este fenSmeno es anilogo al de la mezcla azeo
tr6pica en la destilacibn, y tiene implicaciones semejantes.
Como era de esperar, la composicifn de la mezcla en gue no hay
selectividad varfa con la temperatura. La experimentacifn es el

finico método gequro para predecir la selectividad de un solvente.

ii) COEFICIENTE DE DISTRIBUCION, Es la relacifn v*/x* en
el equilibrio. Mientras cue no es necesario oue el coeficiente
de distribucifn sea mayor gue la unidad, valores mayores son de-
seables,con lo cual disminuye la cantidad de solvente requerida
para la extraccidén. Este coeficiente de distribucibn de los
componentes de la mezcla a separar depende del solvente emplea
do, de la composicifn de la mezcla v de la temperatura de ope-

racitn,

iii) RERECUPERABILIDAD, s siompre necesarico recuperar el
solvente para velverlo a usar, vy este so hace, frecuentemente,
utilizande otra operacifn de transferencia de masa, generalmente

destilacifn. ©OIf se usa la destilacidn, el solvente no debe for-



mar un azebtropo con el soluto extraide, v las mezclas deben
mostrar una alta volatilidad relativa para obtener un bajo cos-
to de recuveracién. Aquella sustancia en el extracto, ya sea
solvente o soluto, la cual esté& presente en menor cantidad debe
ser la mds voldtil para reducir los costos de enexgfia. Si el
golvente va a ser evaporado, su calor latente de vaporizacifin

debe ser pequefic.

iv) DENSIDAD. Una diferencia en densidad de las fases li-
cuidas saturadas es necesaria para la operacifn de equipo de
contacto continuo y por etapas. Entre mayor sea esta diferen-
cia, es mejor debido a que la separacifn de las capas resultan~-
tes después del mezclado es rdpida. La diferencia en la densi-
dad para las fases en equilibrio disminuir& conforme la concen-
tracifn de "C" se incrementa y caeri a cero en el punto de

plieque.

v} TENSION INTERFACIAL. Cuando la tensién interfacial es
alta se produce mds facilmente la coalesencia de la emulsién,
pero se dificulta la dispersién de un lfguido en el otro. La
coalesencia es de gran importanciz y por consiquiente la ten—
si6n interfacial debe ser alta. La tensidn interfacial entre
fases en eguilibrioc es cero cuando se estd en el puntc de plie-

que.

vi} REACTIVIDAD NUIMICA. El solvente debe ser estable
guimicamente e inerte con respecto a los otros componentes y

al material de construccidn del couivo.

vii) VISCOSIDAD, PRESICN DE VAPOR Y PUNTC DE CONGELACION.
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Deben ser lo m&s bajo posible para facilitar su manedjo y alma-

cenamiento.

APLICACIONES. La extraccifn ligquido-liquido come procedi-
miento de ingenierfia guimica, encuentra aplicacifn en la separa-
cidén de componentes de mezclas liquidas en las que los métodos
como destilacibn y evaporacién son impracticables. En el casc
de la extraccibn liguido-liguido las dos fases en contactoc son,
generalmente, completamente diferentes guimicamente, y ésto ori-

gina una separacifén de sustancias de acuerdo al tipo guimico.

Cuando se puede utilizar la extraccién o bien la destilacién,
se opta generalmente por la destilacién, a pesar de la necesidad
de calor y agua de enfriamiento. En extraccifn es preciso recu-
perar el solvente para su reutilizacifn, lo cual exige también
una cperacibn de destilacién, y la combinacibn de las dog opera-
ciones es mis complicada, y generalmente, mids cara que la corres
pondiente destilacién. Por otra parte, en extraccién interviene
un tercer componente, el solvente, cuyas pérdidas es preciso re-
poner. En muchos casos, la eleccifn entre los métodos de desti-

lacibn y extracelén regquiere un estudioc comparativo de ambos.

Como en las operacioneg gas-liguido, el procesc de extraceidn
se puede llevar a cabe en eguipo por etapas o de contacto conti-

nuo.

CONTACTO POR ETAPAS. La extraceifn en este tipo de eguipo
se realiza de acuerdo a ona variedad de arreglos, dependiendo
de la naturalezd del sistema y de la separacidn deseada. A ¢on-—

tingacién ce verdn los diferentes arrcglos para efectuar la ox-
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traccién, en cada uno de ellos se considerari cue cada etapa es
una etava tebrica o en eguilibrio, de tal forma que el extracto
v el refinado qgue salen de &sta se encuentran en ecuilibrio.
En cada etapa se produce el contacto de los liguidos insolubles
y la separacidn de las fases resultantes. Un mezclador y un
sedimentador constituyen una etapa y para operaciones en mGlti-
ple etapa, éstas pueden arreglarse en cascada como se desee. En
operaciones de mfiltiple etapa en contracorriente se utilizan,

generalmente, torres.

2.4.1.EXTRACCION EN SIMPLE ETAPA.

2.4.1.1. Selvente parcialmente miscible con uno de los componen
tes de la alimentacién y totalmente miscible con el
otro.~ La operacifn puede ser intermitente o continua.
Es el método mis simple y comfin y consiste en poner én
contacto el solvente y el material a tratar (alimenta-
¢itn) una s6la vez y luegc recuperar el producto y el
solvente sin hacer ninguna extraccibén posterior. Este
método es el menos eficaz y rara vez es factible a es~
cala industrial. 7Tal como se practiea, supele llegarse
tagi al equilibrio, por consiguiente, la cantidad de
sustanciz disuelta extrafda depende finicamente de las
relaciones de equilibrio v de la cantidad de solvente
usado. La recuperacitn en el extracto es peguefia y
esti limitada por la cantidad de solvente empleada. La
concentracidén del exfracto es baja, vy el arado de se-
paracifn entre los componentes de la alimentacibn es
poeo satisfactorio. En la Fig. 2.14 ge muestra la

etapa de extraccifin, en donde la alimentacifn,F, con-



tiene las substancias “"A®" y "C®, con una fraccifn peso
en "C", Xpe Esta alimentacién se pone en contacto con
el solvente, principalmente substancia "B" con una frac
¢ién peso en "C", Yg¢ Para dar el extracto El en egui-

librio con el refinado Ry (Ver Figq. 2.15),

ALIMENTACION REFINADO
.F‘ X ¥ Rl‘, x|
SAWENTE o EXTRALZTO

Sﬁ; L1 N E1, %

FIG. 2.14

y - o~ E1G. 2.15.

Cuando se adiciona S a F se produce la mezcla Ml’ la cual
por sedimentacitn forma las fases en ecuilibrio E, Y By unidas
por la linea de unifn que pasa por M;. Un balance total de ma-

teria proporcicna:

F+ 8 = M

Pl = El + R ——— (2.71)

1 1

m balance para el camponente "C%, soluto, vyoporciona:

Fxp * fpavg = My ¥y - TToTTTET (2.71.a)
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de donde se puedi:: caleunlar le.La cantidad de solvente recuerido

nara producir la mezcla Ml se obtiene a partir de:

S X — X
P E L (2.71.b)

F X1 - ¥s

la cantidad de extrocto se calcula a partir de:

Byyy + Ryxy = “1*‘&1

E. = : - (2.71.c)

Yy T %X

y'Rl se determina a partir de la Ec. 2.71

Los cdlculos también se pueden hacer utilizando composicio=-
nes sobre una base libre de sclvente y utilizando el diacrama co-
rrespondiente, Fiq. 2.15.a Si el solvente § estf formado ror el
componente "B" puro, su valor N tiene un valor infinito y la 1f~
nea FS es vertical. Bl extracto El v elxefﬁugtynl estin unidos

por la recta de reparto gue pasa por M;.

El balance de material para usarse con este diagrama debe ser

hecho scbre una base libre de solvente:
F' + S'p, = M'y = E') +RYy =—---=w—mm—e—- {2.72)

Nermalmente la alimentacidn est8 likre de solvente, entonces F=p'.

Balance de materia para "C™:

Xy wmmm— (2.72.a)



- KX~y

T

e = i,

X1 Kewm v Y, omsnogn

FiG. Z.1S.a
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E'lnm + R'lNRl e (2,72.b )

o}
2
+
wn
=
%
il
=
Lol
3‘4
it

ceneralmente NF=0 {1a alimentacidén no contiene solvente, "B"). La

cantidad de extracto sobre unaz base libre de solvente se obtiens

a partir de:

E'y = - (2.72.c)

ia cantidad de R’l se obtiene a partir de la EBec. 2.72. EIl peso to-

tal de extracto y refinado se obtiene de:

E, = E‘l (1+NE11 Rl = R'1(1+an)

Si el solvente esti formado por el componente puro "B", entonces

Ng =0 . Ia Ec. 2.72.b sigue aplicando bajo las siauientes con-

sideraciones:S'p, = 0 , Ng = O, S‘F,lNS =B y F'= M'y. A par-
tir de las Ec. 2.72 y 2.72.a,sc obtiene:

= - T g e

1 XM1~ X

RY ¥, - X%
1 1 "Ml ——(2.72.4)

2.4.1.2. solvente parcialmente miscible con ambos componentes de la
alimentacifn.~ Las ecuaciones que pueden deducirse son anflogas a

las indicadas para el casc anterior.

2.4.1.3. Sistemas inmiscibles.~ Se presenta un rcasp especialmente
sencille cuwando los componentes "AY y "B" son totalmente inmisci-~-

bleg entre s, vy reymanecen cada unc en una fase.

En este case, resulta conveniente referir 'a concentracién

de eada fase al comprenente inmutable de la misma; es decir, la com
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posicidén dol refinado se expresa por x' (pmeso de “"C"/peso de "AY
vy la del extracto por y' (peso de "C"/pesc de "B"). Desianando

por A a la cantidad de "A" en la alimentacién de composieidn x'F
y por B la cantidad de "B" en el agente extractor de composicibn
Y’S (por un balance de rateria referido al comwonente "C", tenemos:

AX', 4 By'c = Ax'y + By'; mememmmeemmeeee—e e (2.73)

siendo x'l e y'l las concentraciones del extracto y refinado ob-
tenidas al alcanzarse el equilibric entre fages. La ecuacifn an-

terior puede ponerse en la forma:

_A(xtl - x!F) =] B(y'l - y's)
y rearreglando:
Yty = ¥’
1 s . _3 —— (2.73.a)
¥ - 1
X'y - x'p B

2.4,2.EXTRACCION SIMPLE EN MULTIPLE ETAPA. En este arrealo la can—

tidad total de solvente utilizado se divide en varias porciones.
La extraccidn consiste en tratar la alimentacifn con cada una de
esas overciones de sclvente nuevo en una serie de etapas o pasos
sucesives. Esto es; el refinado la primexra ctava de la extrac-
cifn se trata con solvente nuevo en una geounda etapa y asf suce-

sivamente.

Los resultados varfian seqfin las proporciones en gue se divi-
de el soclvente rotal entre las diversas ctapas. LoOs nmejores re-
sultados se obtendrin con cantidades isuales de solvente en cada
ctapa. A menes ocae el selvente de la alinentacidn sea muy inmis

@ible con ¢l poivente de extraceifn, la conaracifn entre los com-
E §



ponentes de aquella tiende,.no obstante a ser noco satisfactoria.
S necesita una cantidad excesivamente grande de solvente para
alcanzar un alto grade de extraccién por cste m&todo, v la con-
centracifén del solute en la capa de extracto es baja. La concen
tracidn de la capa de extractc va disminuyendo cada vez mis en

las etapas sucesivas.

Z2.4.2.1. En la Fig. 2.16 se muestra el arreglo de las etapas de ex-
traccibn para el caso en gue el solvente sea parcialmente misci-
ble con un componente y totalmente  miscible con el otro. ElL
c8lculc de &stas se puede hacer sobre un diagrama triancdular o
sobre el de coordenadas sobre una base libre de salvente. Todos
los balances de materia para una etapa se aplican a las demis,
excepto que la alimentacidn a una etapa es el refinado de la an-

terior. Asi, para la etapa "n":

balance total: R

o1 * Sp g =M, =B 4R mmmme- ——mmm{2.74 )

F,n T
balance para "C": R, X _, *+ SE',H"S = Mrf‘zdn =Ey, +Rx ----{(2.74.a)

8i se utilizan coordenadas scbre una base libre de solvente:

" ¥ 1 Vo Pt 4N eemmee———
balance para "A" + "C": R - =M =B 4R -(2.75)

Pn
- —yame MOV L] ] it =t 8 v
valance para *C*: Rlprfn-1® F,nys = ny?,ln B R ' ——=(2.75.a )
", ' ¥ =M? =t 1 ——
balance para "B": R Y1785, s nNM,, E' No 4R N -{2.75.b)

Se pueden utilizar cantidades diferentes de solvente en cada etapa

y afin a diferente temperatura. Para una concentracién final en el

refinado, entre menos etapas se utilicen, se regueriri mayor can-~

tidad de selvento.
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bebe hacerse notar que .este métedo de extraccidn se emplea
solamente cuando el coeficiente de distribucidn es muy elevado
con respecto al componente a extraer, y cuando el solvente no ha-

ya de recuperarse, o bien, su recuperacifn resulte muy econSmica.

2.4.2.2. Liguides insolubles.~ Cuando el solvente de extraccién
¥ el solvente de 1la alimentacibn son insolubles y si permanecen
asf en todo el rango de concentraciones donde el solutc se digtrdi
buye, entonces los cllculos se simplifican de tal forma gue un

balance para "C" en la etapa "n" proporciona:

[ 1 = ' '
Ax n-1 + Bny s Bny n + Ax n
yl - Yl
- A o .S 2 (2.76)
B Xn-1~ *np

Esta es la ecuacifn de la linea de operacifn para la etapa n de

pendiente ~A/Bn gue pasa a través de los puntes (x'n_l . y's) Y

' .t
‘xn"’n)‘

2.4.3. EXTRACCION A CONTRACORRIENTE EN MULTIPLE ETAPA.

2.4.3.1. La Fig. 2.17 ilustra esguemiticamente el fiujo de
materiales en este nétodo, para el caso en gue el solvente sea
parcialmente miscible con un componente y totalmente miscible con
el otro. Las corrientes de extracto y refinade fluyen de etapa a
etapa en centracorriente para dar dos productos finales, refinado

Rnp ¥y extracto B

[

Este sistema se coppone fde una serie de mezcladores, cada uneo

con su gedimentador indepcndiente, o puede emplearse algin sistema
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continuc de columma de plates. Para un grado de separacibn dado,
este tipo de operacifn recuiere menos etapas para una cantidad
dada de solvente, o menos solvente para un nimero fijo de etapas,

gue los métodos descritos anteriorrente.

ALUMENTACION
Faixy

EXTRAGTO
Ey, Y

FiG. 2.7

El balance total de materia es:

F+ 8p=E; + Ryp = M e (2,77

EL punto M se localiza sobre la linea FS, en la filgura y,a partir

de un balance para el componente “C":

Fap * Sp¥g = Ep¥y ¥ By Mpygp = My

Px. + S v
XM = r F S - - T o I A G5 S i = Sy g Y S (2‘7?.,3)
P+ SF




Rearreglando la Ec. 2.77 se abtiene:

Ryp = Sp = F - E; = AR --- - mmmme={2.77.b )

Donde AR es el punto diferepcial definido como el f£lujo neto hacia
afuera en la Gltima etapa, Np. De acuexrdo a la Ec. 2.77.b,cuando
las lineas E,F y SFRNP se extienden, &stas deben intersectarse en
el punto AR, como se muestra en la Fig.2.17. Un balance de materia

incluyendo las etamas "S" a "Np“ produce:

Rg_p * 8p = Ryp *+ By

Rgp = Sp = Rg_y = Bg =ARr -- -~ {2.77.c)
de tal forma que la diferencia de flujo en un punto entre dos eta
pas adyacentes es constante e igual a/AR. La lfnea ESRS~1 cuando
se extiende debe pasar,tambifn,a través de AR.

Ia Fig. 2.18 muestra la construccidn gr&fica en coordenadas

sobre una base libre de solvente. E1 balance de materia total so-~-

bre una base libre ée solvente es:

F' 4 8'p = BYy 4 Rigp = Mfommommmes (2.78 )

El pmto ¥' se encuentra schre la linea F’S‘F con coprdenadn Xy o

8sta filtima calenlada a partirx de un balance de materia para "C":

2 ' 3 e o o e e i e e b
F'Sp + s Fys S M'Hy meee—— (2,78.a)

5i el solvente es el cooponsnte YB™ puro, entonces: §'x = 0, S'FYQ=U,
v el punto M se encuentra verticalmente sobre

S
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La linea E'IR'M? debe.rasar por el punto M, por 1o tanto:

Rlyp = §'p = F' = E'} =AR' =mm-=emoeoomoen(2.78.5)

Un balance de materia entre las etapas "S" vy "Np" proporciona:

- [} = [] - ! = AR e [ ]
R'Np 8% R'¢ , - BE'g ARr? {2.78.c)

donde AR' representa la diferencia de f£lujos, cobre una base libre
de solvente, en la etapa Np' Y esta diferencia permanece constan-—
te para cualquier puntc entre dos etapas adyacentes. Cuando la

linea E'g R' g-1 ©e extiende, &sta debe pasar a través del punte

AR sobre la grifica:

Un balance de materia para el componente "C" entre las etapas

ns" vy "Np"' proporcionas

‘ —
Rig1 gy ~ Bg¥q = OR'Xyp . - -—{2.78.4)

y un balance para el componente "B® es:

¥ - [ ] \g = ¥ -
R'g 3 ¥y g1 ~ B'glpg AR' Ny {2.78.e)
Eliminandn AR' ontre lag ecuaciones 2,78.£, 2.78.4 y 2.78.e, se obtiecneo:
4 - J —
R'sey _ Y "X Wpg = Nag (2.98.£)
[ 4 - P
E'g 3.1 ~ *ar Nps-1 = Bag

Ia relacitn de fludjos R!' S_l/ﬁ' g S puede obtener, también, a partir
de la relacifn de las longitudes de las lfneas. E'JAR'/R' , AR’

en la Pig. 2.18

Lag coordenadas del punto diferencial AR' costén definifay por:
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~ diferencia de fluio dal comp. "B" en la etapa Np, lo cue sale~lo cue entra
AR
flujo nete hacia afuera schre una base libre de "B”
AR'S
X diferencia de flujo del camp. "C' en l1a etapa Np, lo que sale-lo ¢que entra
AR =

flujo neto hacia afuera schbre unz base libre de "B"

-

2.4.3.2. Liguidos insclubles.— Para este caso, la cantidad de solvente,
"B", en el extracto y la cantidad del componente "A" en el refino

permanecen constantes. Un balanee total para el componente "C" es:

By'g + Ax'p = BAx'y + By'y
P
y'y - v
2. A8 . - (2.79)
B x - X
F N,

Esta es la ecuacifn de una linea recta, linea de operacifn, de pen
diente igual a A/B, la cual pasa por los puntos (y'l R x!F) ’ -
(y's ’ x'N ). Un balance entre las etapas 1 a la 8 es, similar~

P

mente:

vty —y!
A o1 T s+l . {2.79.a)
B

Sy
XE. xs

2.4.4.EXTRACCION EN CONTRACORRIENTE CON REFLUJO.— Mientras que en la

operacifn ordinaria a contracerriente la concentracién m&s alta
en el extracte es, en el mejor de los easos, aguella en equilibrio
con la de la alimentacién, el uso del reflujo por el lado de sa-
lida del extracto nroporcicna an producto aln mds rico, como en

el caso de la rectificacifn en una columna de destilacidn.
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El principio sobre el que se basa el reflujo en la extrac-
cifén es anflogo al de la destilacién, 8sto es, que se pretende que
la capa de extracto que sale de la Gltima etapa alcance el estado
de equilibrioc con un refinado mfs rico (por zjemplo, el extracto
con un contenido de solvente reducido). Est8, sin embargo, some-
tido a algunas limitaciones gue no se encuentran en destilaci®n,
El retorno de reflujo no debe conducir a un sistema completamente
miscible, restringiféndose las proporciones del reflujo a las gue
dan un sistema cuya composicifn cae todavia en la regifn de dos
fasas. E1 reflujo debe tener una densidad distinta de la de la
capa de extracte. Pexo ni afin con el reflujo es posible que los
productos, el extractoy el refinado, se compongan tedrica y respec
tivamente de los dos componentes puros de la alimentacién, a menos
gue el solvente extractor sea sdlo parcialmente miscible con ambos
productos. Por consiguiente, este tipo de extraccifn se utiliza
m&s frecuentemente en sistemas de tres componentes con dos pares
parcialmente miscibles, pudisndoge obtener los componenteg de la

alimentacidn "A" y "C" con una pureza del 100% .

El disponer de reflujo permite obtener grados de separacifn
elevados, incluso con solventes poco selectivos se puede conseguir,
con un solvente relativamente malo, empleando el reflujo, los mis-
mos productos finales gue con un solvente muy selectivo en un pro-

cedimiente sin reflujo.

El arreglo para este tipo de extraccifn se muestra en la Fig.
2.19, Lo alimentacifn se intreduce en un lugar apropiado en la
caseada a travis de la cual el extracto y el refinade fluven en

contracorricnte. La concentracifn del coluto "C" se incrementa
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en la seccién de enriquecimiento del extracto por contacto en con
tracorriente con un refinado rice en "C". Este refinado se obtie

ne al ouitar ¢l solvente del extracto E; para producir la corrien-

SOAIMTE
Eesn Exg Sp
R R R Rep
REFINADD
SOLVENTE ALMENTACION SECCION. R
Be SECCION DE P ACOTAMIRNTO
BHRI QUECIMIENTO IFL REFINADD

REL EXTRACTO.

F1G. 249

te libre de solvente E' parte de la cual se retira como producto
final, P’E, y el resto se retorna como reflujo, Ro. La secciln
de agotamiento del refinadoc es idéntica a la extraccifn en con~
tracorriente de la Fig. 2.17, donde "CY se extrze de la corriente

de refinado por contactc con el sclvente.

En nuestras consideraciones vames a limitarnos al caso en
aque el solvente sea parcialmente migeible con ambos componentes
de la alimentacidn, por ger &ste el caso mis frecuente en este
tipo de extraccifn. Las ecuaciones s& deducirdn para usarse con
un diagrama trianeular, primere v despufis para usarse con al dia

arama concentracifn-contenido en scelvente.



DIAGRAMA TRIANGULAR. Seccifn de enricuecimiento: En esta seccidn

los extractos El' Ez' -+., Se enriguecen en soluto por las corrien
tes RQ, Rl’ fes

Un balance de materia alrededor del separador de solvente

proporciona:

E; = By +E' = Bp + Plp 4+ R —-moremmememeeee {2.80)
y designande por Q a la suma:

0 = By + Py, --- (2.80.a)
resultaz E; = Q + R, (2.80.b}

La ecuacién 2.80.a indica que @ ha de estar dentro del segmento
que une BE con P‘E y la Ec. 2.80.b indica que By ha de estar den~

tro del segmento gue une 0 con R,.

Un balance de materia aplicado en la secciédn de enriagueci-

miento proporciona:

BE + P‘E + Re = O + Re

e ]

(2.80.c)

Esta ecuacidn indica cue los puntos representativos del extracto
y del refinado con dos etapas contiguas estardn en una recta gque
pasa por Q. Por otra parte, el extracto y el refinado procedentes
de la misma etapa, har de estar en los extrermos de una recta de

reparto. Flg. 2.20

Por lo gque resgnecta al reflujo, se definen:
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I

Reflujo interno = R, /Eq
Reflujo externo = RQ/PE.

para el reflujo interno se tiene:

|

R E.Q Y, =Y
Joo CLE Ll O e { 2.80.d)
Ademfs:
P_Q
B === 5 Fg + & = Fgp
PE QB

combinande estas ecuacicnes resulta para el reflujo externo:

R EG F_B Yy = Yo >

__G;_ = 1 E = 1 Q; PE! o e 0 S b e .( 2_80‘9)
1 ] b -

g FEEOE xmow Y

Seccifn de agotamientn del refinado.— Las ecuaciones doeducidas para la Sesciéy 2.4.3.1

aplican, con la consideracién de gue ¢l punto diferencial para esta

F‘GOZ-ZO



seccidn se definir&é como: .

Egta ecuacidn indica gue los puntos representativos del extracto
v del refinado parz dos stapas consecutivas en esta seccin de la

columna han de estar con la rectz ogue pasa por el punto W,

Para esta seccitn el reflujo internc estf dado por:

Bgsy Rg¥ g " ¥y

Ia concentracién ficticia del sclutc en el mmbo W viene dada por wna cantidad
negativa gue puede calcularse a partir de la Be. 2.81 aplicada al

componente "C¥.

Pinalmente, los puntos W, F y ¢ han de estar sobre la misma
recta como »e demuestra a partir de un balance de materia en la

etapa de alimentacibn:

WHF =0 commmmmmen et e (2,82 }

DIACRAMA N vs X¥. Para las etapas en la seccifin de agotamiento del

refinado se utilizan las ecuaciones 2.78.c a 2.78.f, per lo cual

0sta seceifn ya noe se congiderars.
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Un balance para "A" + "C" en la seccifn de enriguecimiento alrede

dor del secparador de solvente proporcicnas

E'; = E' = P'm + R, "mroomomeesseses —====={2.83)

8i se define a AE como el flujo neto hacia afuera en esta seccién,

entonces, para "A" + "C" ge tiene:

DET = P'p —rmmmmmmmeemee e e (2.83.a)
paca C: Xap = ¥pp (2.83.b)
y para B: By = AE* Tag mmm e e e e (2,830 )

En la Fig. 2.21, la cual se ha trazado para un sistema con dos pa-
res parcialmente miscibles, se muestra el puntoc AE'. Un balance

de materia para los componentes "A" y "C" en esta seccifn es:

' = ¥ t = ¢ [
E P'n + R, AE+Re

e+l
Ar' = E'

e+ ~ By —- (2.84 )

-

El kalance parxa "C" es:

Ap' X,,. = E' .. v. ~-R'X «{2.84.a }
A s+l ‘"‘ei-l e Rea
y el kalance para "B":
5 = ' - ot
Agpt L E' i1 :%ew. R', Npg (2.84.b )

Para cualquier etapa "e®, las lineas trazadas a nartir del punto

AFE'cortarsn las curvas de solubilidad, em la Fig. 2.21, en puntos
aue represcntan las condiciones del extracte v refinado entre dos
etavas advacontes. Por le tanto, ¢l nunto AE' ¢5 un runteo difercn

cial rara esta seccifn cuyas ceordenadas sieni€ican:



E“P fa o N‘g

—— e

[ 4] Nt

FiG. 2.21

an’

diferencia de flujo del camonente "B". sale - entra B
N, = - B ———
AE
flujo neto hacia afvera de los componentes “AM + "Ct AC
At diferencia de flujo el camonente *C*, sale -~ entra c
HiC

flujo reto hacia afvera de los camponentes "&" + “C*

Resolviendo la Ec. 2.84 con las Ec. 2.84.a y 2.84.b, se obtiene
la expresifn para el reflujo interno en cualeuier etapa.

' N -N -y m&:“‘
e AE Nael-l: ) = Een (2.84.c)

==

L % = *ge Lfnea AE“Re

T2 ralacidn de reflujo externo es:

R R Hp,, =~ N
o Q AB B e e e e e e e ——{2.84.4)

L4 ’
Pn P, NE 1
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Esta Gltima expresi6bn se utjiliza para localizar AE a partir de una
relacibtn de reflujo dada.
Los balances de materia se pueden hacer, también, para los compo-

nentes “"A® + "C":

F' +S§' = P', +R' ~==" - —m e m— {2.85)

Al combinar las ecuaciones 2.78.b, 2.83.a y 2.85, se obtiene:

F' = AR' + AE mmmmmmm e em 2 (2,850 )

donde normalmente, F=F!'., Por lo tanto, el punto F se encuentra

sobre la linea que une a los dos puntos diferenciales.

Z.45.CONTACTO CONTINUO. En este casc, el cambio en concentracisn

de cualquier liguido con respecto a la altura, conforme éste pasa
a través del extractor, es de tipo diferencial. Por consiquiente,
la altura de la torre se¢ define en funcién del nfimero de unidades

de transferencia y no del nfimeroc de etapas como se ha visgto.

REEIADO,
9.'1 i‘l'
x " ] 2

gty édz
T
¥
R" &
x - )
£15.2.22
A ——————————
ﬂ;, Eugma:m
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En la Fic. 2.22, % e ¥ sc refieren a la concentracién de soluto

expresada como fraccifn mol en el refinade y en el extracto, res
pectivamente, y el flujo de refinade R' y extracto E' se expresan
cono IknnLﬁu-ftz . Excento en casos especiales, la transferencia
de soluto resulta en cambios mutuos de solubilidad de los ligui-
dos en contacto, de tal forma que todos log comnonentes del sis-
tema se transfieren de una fase a la otra. Para nuestros propb-
sitos se considera que sflo el soluto se transfiere entre fases.

Por consiculente, &sto limita el uso s6lo para liquidos insolu~

bles. En la préctica, sin embargo, las expresiones cbtenidas se

utilizan para cualquier caso.

Las ecnaciones deducidas anteriormente para absorcifn de ga-
ses se aplican a este caso. Asf, para el refinade (el cual co--

rresponde a la fase ligera en absoxcidn de gases) se tiene:

b 4

1 (1-x), dx
z = —R L . ——-(2.86)
kgall-xhy | (1% ()

dondas x = concentracién del soluto en la interfase.

kR = epoaficiente de transferencia.

(1-x)y = media logarfitmica de (1-x) y (1-x,)

El punto {x; , y;), sobre la linca de equilibrio se obtiene al
trazar una linea con mendiente joual a "kR/kE Yy aue prasa a
través del punto (x,y) sobre la linea de operacifn. Similarmente
se tiene la expresidén correspondiente para el extracte (el cual

corresponde a la fagse pesada en absmrciﬁéy
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5}
E! (1-y)y, dy 5 e
#7 Rga Ty (T-7Y (759 (2.86.a)
¥y

Debido a gue se CoRoce muy poco acerca de los cceficientes de
transferencia, las ecuaciones anteriores tienen poco uso. Por razo
nes prdcticas aungque no estrictamente aplicables, a menos gue la
pendiente de la linea de eguilibrio sea constante, es conveniente

utilizar el cceficiente total de transferencia de masa:

2 = Hegp Negp = Heop Neop (2.87)
= R'
Btor ¥ K@ (Towiy - ————(2.87.2)
Et
Btop © Ko a (v, — ~(2.87.b)
X b 4
1 (1-x)p O s L 1mxg
Neor = T =T e * 5 I8 (2.87.0)
), .
Y,
T 1 A W U G e
- T g i W SaOfn

Ht@g =) (1-v7 (V5 =3} -y—_y-;— g
¥a
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donde x* es la concentracifn en equilibrio con y e y* agquella

en equilibrio con x.

Ia concentracién en las ecuaciones 2.8.7.a a 2.8.7.d esti expre-

sadas en fraccifn mol. Si x e y se expresan en fraccién peso, en-

tonces las ecuaciones se transforman en:

X
dax
NtoR = %%
)
¥y

Neop = 373‘1"5?'" 3

= (2,88)

(2.88.a)

1 %o {x=-1)+1
t3n e EDRT
. i n yl(r-1)+1

2 y2 (r-11+1

donde r = la relacifn de pesos moleculares del soclvente al

soluto. Para cuando la concentracién se expresa como relacifn pe—

80 se tiene:

x]
Reor =

x5

¥
Reop =

1+rx,

In 5557 — {Z2.89)
1
l+ryi

3 In —I;§§§~ T (2. 89.2)
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TEMA 3.- METODOS DE SOLUCION ANALITICOS

3.1. Absorcibn de gases

3.1.1. Determinacidén del difimetro de la terre. La cafda

de presién de un cas a centracorriente con un ligquido a través
de una cama empacada estd representada en la Fig. 3.1. Cuando
el flujo de liquido es bajo, la seccifn transversal abierta,
efectiva, del empaque es aproximadamente igual a la del empaque
seco, v la cafda de presifn se debe, casi exclusivamente al
flujo a través de una serie de aberturas al azar en ¢l empacue.
De tal forma que esta cafda de presién es proporcional al cua-
drado de la velocidad del gas, como s¢ muestra en la figura 3.1
{reaifn entre los puntos A y B).

En la regifin entre B
y C, la retencifn de
liquido se incrementa
ripidanente conforme
se incrementa la velo
cidad del gas, el

Srea libre para el

w Log tap ~—um

flujo de gas se hace

~ Log. VRLDAD D8 GAE — ris pequefia y la
cafida de presién se

Fig. 34 eleva ripidamente.
Conforme la velocidad
del gas se incrementa hasta el punto €, con un flujo de liguido

canétante, pueden ocurriy cualquiera de los sigquientes camblos:?
11
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{1) en la parte superior'del empague aparece una capa de lfguido
a través de la cual el gas burbujea, (2) el liguido llena la to-
rre, comenzando desde el fondo o de cualquier seccidn intermedia, por
ejaplo: soportes del empague , de tal forma gue la fase dispersa
(gas) se transforma en fase continua (inversidn) & (3) apari-
cién de espuma a travEs del empagque, al mismo tiempo gue se incre
menta el arrastre de lfiquido por el gas, entonces se dice gue la
torre se ha inundado y como consecuencia la caida de presi®dn del
gas se incrementa rapidaments. De esta manera, la inundacién o
inversidn de fases normalmente representa la capacidad mixima
para una columnha empacada, por lo cual es deseable predecir su

valor.

E

Una correlacibn general para determinar la velocidad de inun
dacifn en torres empacadas, fue propuesta por Sherwood et al.
Esta correlacitn fue modificada m8s tarde por Lobo et al, basado
en datos experimentales. Su correlacifn ha sido usada ampliamente

y esti representada por una curva <on las siquientes coordenadas:
2 0.2 3, . ‘ ,
LOS’[G Ay, /gcfifll] vs Log (L/G)(f}/'&)a’s

Para poder obtener G se reguiere utiiizar una solucidn del tipo Prue

ba y error, debido a que en ambas coordenadas aparece el t&rmino G.

Trabajos posteriores con aire y liguidos diferentes al agua
hicieron posible la modificacifn de la correlacifn de sherwood
primero por Leva y despufs por Eckert. Ia modificacién hecha
Por Eckert se muestra en la Fig. 3.2. E1 grupo en la ordenada
inclure¥, la rclacidn de la densidad del agua a la densidad del

liquido, ademfs de que la relacion a/£3, que es caracterfstica



para un tipe de empacue, ha sido reemplazada por Fp, el factor de

empague,

La operacifn de las torres empacadas no es practica por en-
eima del punto de inundacibn, de tal forma gque por seguridad es-
tas gse disefian utilizando velocidades del gas de un 30 a un 75%
de la velocidad de inundacifn para el aqasto esperado de liquido.
Este disefio asequrari normalmente una operacibén estable por abajo
del punto de inundacibn y proporcionard un humedecimiento en toda

la superficie del empacue.

En seguida se presenta una correlacidn, @ia cual permite el
cilculo directo de la velocidad de inwmdaci6n o el difmetre de la
columa. Esta ecvacifn se obtuve a partir del m€tcdo de minimos cuadra-

dos utilizando 30 puntos de la curva original de Lobo et al. Uti
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lizando un agrupamiento de variables similar a la curva original,

la ecuacifn resultante es:

2
In [ /P ey P £ 3)] + 0.105186 [Ln (ms)] +

[m (u&)][o.msma In ) - @.9773] *

0.0263 [In aP,/.fL):I 2 . 0.45865 In Hpl) + 396274 =0 —— (3.1

Esta ecuacifn se ajusta a los valores observados en la curva origi-
nal para el rango de (L/G) gfé<fL)O‘5 entre 0.02 a 7.0.
8i se divide la ecuacifn 3.1 entre 0.105186 y se rearregla, se ob

tiena una ecuacifn simplificada de la forma:

X2 4 AX # B m 0 memcmmmee e m e e o (3.2}
donde:
X=1In (L/6) { 3.2.a)
a=1n @ /f) - 9.291 (3.2.b)

B = 0.25 [ In (f’g/fL)] %. 4.6456 In Eg/f)

2 .2 ‘
+9.507 10 [tn/pp)?tay 1025 o 3] + 37.6736 (3.2.0)



la Ec. 3.2 es una ecuacifn cuadrética, cuyas rafces estén dadas por:

X = [— A+ (A% - 43)0'5]/2.n ——————————————— ~==(2.3)

La velocidad de inundacifn se determinaz a partir de la Ec.
3.2.a utilizando una rafz estimada por medio de la Ee. 3.3 de

tal forma gueo:

— —m————= (3.4)

i

&

o
X

G

El didmetro de la columna se determina a partir de la masa

velocidad del aqas (50% del valor en el punto de inundacifn).

(D')2/4 = wg/o.s G
D= 1.596(Ws/6)0'5 ----- (3.5)

La Be. 3.2 se puede resolver utilizando la FPig. 3.3, en la
cual se dan dos ordenadas. ILa ordenada I/G se utiliza para en=-
contrar el valor de la veloccidad de inundacifdn y la ordenada
ﬁ(L/HﬂO‘S para estimar el difimetrc de la torre para un flujo igual

al 50% del valor de inundacifn.

3.1.2.CAIDA DE PRESION. Para flujo de gas a traviés del enmpague

seco la cafda de presifn se puede calcular a partir de una forma

particular de la ecuacibn para un orificiog

Ar = clfquz e (3.5)

donde C1 es una constante para un empaque dado, sus valores estén
dados en la Tabla 3.1. La ecuacifin anterior nos da un valor mi-
nimo para la cafda de presién. Cuando el empacue se humedece, la
caida de presifnse incrementa. Leva (§)desarrolld una correlacién

aproximada ajustando el coeficiente de la Ec. 3.6 para temar en
L3
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cuenta el hecho de humedccer =1 empaque.

Cql
Ar = c,i0 Pl e e (3.7)

Las constantes C2 ¥ c3 se dan en la Tabla 3.2

TABLA 3.1

EMPAQUE MATERIAL | TAMARO, in | ESPESOR, in Cy
ANILLOS RASCHIG | CERAMICA 1 1/8 0.53
11/2 3/16 0.32

2 1/4 0.25

ANILLOS RASCHIG METAL 1 1/16 0.54
11/2 1/16 0.32

2 1/16 0.25

SILLETAS INTALOX | CERAMICA 1 ——— 0.43
1 1/2 — 0.18

2 -—— 0.14

)

3 — 0.073

ANILLOS PALL METATL 1 1/16 0.18
11/2 1716 0.11
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[TPO DE EMPANUE TR0 | ESPESOR | C, c, RANGO DE L
in in LB /HR Ft2
ANTLIOS RASCHIG 1/2 3/32 3.5 0.0577 | 300-8600
3/4 3/32 .82 | 0.03%1 | 1803~10800

1 1/3 0.8 0.0348 | 360-27000

1172 1/4 0.3 0.032 720-18000

2 1/4 0.28 | o0.0236 | 720-21600

SIIIETAS EERL 1/2 — 1.5 0.0272 | 300-14100
3/4 — 0.6 0.0236 | 360-14400

1 - 0.4 0.0236 | 720-28800

1172 — 0.2 0.0181 | 720-21600

STLIETAS INTAIOX 1 — 0.31 | o0.0222 | 2520-14400
1172 — 0.14 | 0.0181 | 2520-14400

3.1.3. Determinacién de la altura de la unidad de transferen-

cia. La relacifn entre los coeficientes individuales y globales

para la transferencia de masa estd dada por:

1 1 ! , .
— + — hatak ( 3-8)‘
By Ky ke

debido a quc es dAiffeil determinar el &rea interfacial para trans
ferencia de masa, los ceeficientes de transferencia se especifi-
can por unidad de volumen del cquipo,en lugar de por unidad Qe

&rea interfacial. Estos ooeficientes volunfitricos se deosignan



como K a, k. a, etc., donde "a" es el drea interfacial por unidad de
velumen del equipe. Utilizande los coeficientes volumétricog, la

Ec. 3.8 se transforma en:

I R e .

Kya kya kxa

Esta {iltima puede escribirse comn:

GM = GM + m G}! . I}](l‘x)ml N 1 . 1
KyaS(l—y)ml kyas(1~y)m1 :LM {I«)ml Ury)mlk*?s
)
i {3.8.a)

Cada uno de los términos de esta ecuacibn se definieron en el Cap.

2 como la altura de una unidad de transferencia (Ho ’ Hq 1) HL).ASI

g
que la Ec, 3.8.a se transforma en:

nﬂ%

!I@ = Hg F— I{I‘ S v At ol bt e B S ot i o S B0 (B.B-b)

IH

Ia relacién (1-x)mi/(i-y)ml en el términoc a la derecha de la

Ec. 3.8.a se aproxima a la unidad. ILa Ec. 3.8.b relaciona L

. con m M/LH éere una 1inea recta con pendiente igual a HL e inter~
cepcibén al origen en ﬂg. Entonces, si Hog estuviere expresada
come una funcibn de mGMfLM, esta ecuacién podria utilizarse para
determinar Hg Y HL‘ las magnitudes relativas de las resistencias
encentradas en el proceso de transferencia. Desafortunadamente,
&ésto no os tan sencille, puesto gque no se encuentra ceneralmente

un valsr constante de m, fuerz de 12 gama do soluciones diluidas.

el

La pendiente de la eurva de equilibrio para casi todos los sis-

temas no oo eonstante.
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A continuacifn se presentan algunas de las correlaciones m&s

importantes para estimar la altura de la unidad de transferencia:

FASE LIQUIDA (HL) . Basado en un estudio para la desorcién
de oxfgeno, hidrb6genc y dibxido de carbono del agua, SHERWOOD &
HOLLOWAY @ encontraron que el coeficiente para la fase liquida
era una funcidn del flujo de liquido e independiente del flujo de
gas hasta el punto de carga. Los resultados experimentales estén

representados por la ecuacibn:

kLa L

33 L1 5

donde: HL = altura de la unidad de transferencia en la fase pesada

L
KaJr (3.9.a)

c(, n = constantes (ver Tabla 3.3}

CORMELL ET AL presentanla siguiente correlacidn:

. 0.5 .15
dl') K (3.10)
I L 10
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TABLA 3.3

ol

in
ANILLOS RASCHIG 0.5 280 0.35
1.0 1lo0 0.22
1. 90 n.22
2.0 29 0.22
SILLETAS BERL 0.5 150 n.28
1.0 178 0.28
1.5 ig9 0.28

ver Fig.

3.4,

ver fig, 3.7,
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SHULMAN ET AL @@)presentan una correlacifn en la cual sepa-
ran los efectos de las variables de disefio sobre k. y'a% La co-

rrelacibn es:

0.45 , 0.5
k., d d. L
%‘-—-ﬁ = 25.1(%—-) (_)A_L_) e (3.11)
I, }gb ﬁ$£

donde: 4, = didmetro de una esfera,la cual tiene un frea igual

al de una unidad de empague.

FASE GRASEOSA (HG)- La goneraliracidn de datos para transfe-
rencia de masa en la fase ligera ha sido mis gifieil. Se han
realizado una serie de investigaciones referentes a los siquientes
Cases: {1} wvaporizacitn de un liguido pure en una corriente ga-
seoga (2) la absorcibtn de un gas {solute} en un liguido en el
cual es altameate seoluble {3} abooreifin de un gas (soluto) en un
Iiguido en donde la presiém rarcial en eouilibrie es cero, debido

a una reaccién quimica irrevoersible.

Bn log casos (1) v (2} el efeocto del ealor de vanorizacidén o
¢l calor de solucifn se reflojan on: At Cambios en  temperatura
oye Provosldn urpd var:aciom de las constantoes de eouilibrio v
B) Cambios ¢n 1o tencidn sunerficial cue pueden producir un rome
niniento del “filmY v en un canbio cn el frea de transferencia.
En el caso {3}, la sitveciln se complica dobido a oue la veloci-

-

dad de reaceifin i o difusifn del ooplvente pucde ser la veloci-

-, 2T . p [ o T T P S 5 .
e, con 1o cual una porsidn de la resisbtencia o ta



FELLINGER {5} proporcicna extenses datos para el sistema
agua-amoniaco, habiendo sido utilizados para dar una correlacién

Gtil ge HG -

A partir de estos datos para el sistema agua-amoniaco, se
ha sugerido una ecuacién empirica:
kga = b (GIP (L)T ———mmeoee mmmemm—e (3.12)
en donde b, p ¥y r son constantes yue dependen de los gastos es-

pecificos, del flujo y de la geometria del empague utilizado en

la operacidn. L& Tabla 3.4 muestra los valores de las constantes

en la ecuacifn.

TABLA 3.4
EMPAGUE B P r

Antllos Raschig

/2" 0.0065 0.90 0.39

1= 0.036 0.77 0.20

1172 0.0142 0.72 0.38

A 0.048 9.88 0.09
Silletas Berl

" 0.008% ] 0.75 0.4

51 se considera gue cualguier otro sistemz gas liquido, se
comporta de mapnera similar a2l sistema ameniaco-agua, entonces,
dicho sistera estari tanbifn representado por la ecuacibn 3.12,
por lo que:

Para el pistoma apaniago-acyn:
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, _ . Z Y
k) gy =[conspante 3 1% gy JNH;:.

y para cualguier sistema:

kga = CONSTANTE (N, )* Y

‘q Sch)

Si las condiciones de operacién para el sistema no especificado

son similares con respecto a NRe y a la geometria de la torre, en-
tonces las constantes en las ecuaciones anteriores son las mismas
para ambos sistemas, asi que, dividiendo la sequnda ecuacidn entre

la primera:

¥
k.a N
6 . |._Sch - ———————— (3.13)
Uegad g, Mgcnlnmy

para el exponente Y se sugiere un valor de -2/3

SHERWOOD & HOLLOWAY @@ correlacionan la transferencia en la

fase qaseosa en columnas irrigadas por medio de:

. .0.31
= 2208 G —_— ——— {3.14)

g Lﬁ_BB

Esta ecuacidn es menos aprosanagda, sobre todo, no se ajusta a los

datos para el sistema arnniace-agud de FRLLINGER,

Q
%
=1
t
Jea
I
L3
=
£
i
Frod

ég wresentan una correlacidn basada en datos

peblicados para 1la transforoencio en la fase gaseosa:
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para Silletas Berl:

6.5 1.11

ey

. cq) ( ) ( ————————————— (3.15.a)
12 10

‘J
(Lfl P 3
donde: 'Q = par8metro para un empaque determinado (ver Fig.
3.8 y 3.9).
- = L]
[ cq = niimero de SCHMIDT para el gas = M G/fq ds
0.16
= '
f1 (P. L/Zi 42}
B 1.25
£, = (62.4/4))
£, = (72.8/g)0°8
. AHRLDS "RASCHMIG =] . —in
T T y '
2m . 1 S1LLETAS BERL
0 / e ! : g 00 '-H"z'
/ | S ad I
i Zg B B 45T - —
A= Y | =
T < e ot Vi
// 1 ; e 3 » [//
sl £ |
B T o R TR ) 3 | =TT 40 %0 & T e %0
* PO CILMNTO TR INUNDACIOH POR CIINTO DL pHAIIDAZI BN
FiG. 3-8 Fig. 29

GAMSON, THODOS and HOUGEN () obtuvieron la siguiente corre-
laeidn para colurnas empacadas con esferas vy silletas

’A "Onél
Koo P g M
. af = 6.99 ( dsG ) -==mmns {3.16)

P 3 f 3?; '

pEa M, ¥ 230,




- : = 1
TAECKER & HOUGEN (3. encontraron que para 70 < ~CfR 7 Jryals

3000 y para silletas Berl:

c/A] ~0.34 k, p__ M [ A 2
L = o ‘.,E, = & gf m L (3.17)
Mg G 4 gst

2/3
X. P ‘
J. = 1.070 | —E - Ko Pgr Mm [ Me

D ‘s G fg&;

{3.18)

SHULMAN & MARGOLIS @E prepusiercn una ecuacidn basada en el

Factor J utilizando datos obtenidos del sistema naftaleno~aire:

2/3 ~0.36
k. P '
a, = G = /_u_G_. = 1.195| — 898G e (3,19)
L} -
¢ \$,9 Mgl-€,)
€, =€- ¢ - ———ew (3.19.3)

ONDA, TAKEUCHI & OKuMOTO () correlacionaron datos disponi-

bles para absorcifn en la siguiente scuacidn:

0.7, 1/3
kRT G M -2.0
¢, ‘ (a,dz) e (3,20)
2P, ft}" G, \‘f gngf

donde la constante €, es 5.23 para anillos y silletas mayores de

1
i/2" . Para empagues mis peguelfios Cl = 2.0 El &rea se¢ refiere

al Srea externa total del empague v R=0.7302 AT Ft3/lb mel®R

3.1.4. Detorminacitn del nimero de unidades de transferencia.

3.1.,4.1. Operacifn en couipo de contacts continuo.

- . .
U 9 e
} ngsero do unidadon do

]
23
]
[
ot}
e
24
[l
4]
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it
a1
it
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e
o
h
I
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ﬂy
{1~ y)mldY
fl—f)(Y'Y )
*
(1~-x) mldx
{1-%) (xi-X)
X
k1
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<Py,
A
(l—y)mldy
—_— para la fase ligera
{(1-9Y {y—y*)
Y1
X
2
(1-x) 1dl-c
—_— para la fase pesada
(1-%) (x*—%}
*1

Si se considera que la media logaritmica del componente estaciona-—

rio es aproximadamente igual a la media aritm&tica, entonces:

¥,
(l-y)mldy
{1~y)} {y~-y*)
. Yl

%,
1-y. ,
Lan 2 4\ &Y e (3,21)
2 1-y, (y-y*)
Yy

L2 integral en el t&rminc de la derecha puede ser calculada me-

diante alguna t#&cnica grdfica, la cual se estudiard en el siguien

te eapitulo.

Ll caso nés simple ccurre cuando las lineas de operacidn y

egquilibrio gon

rectas, Bajo ectas condiciones el primer término

de la Ee. 3.21 es desprecicble vy puede ser eliminado.

———————— K gt et D a2 g S o R S (TN A e e e e B et 0 S ( 3-21-&.)



si. la curva de equilibrio, en términos de fraccién mol, es lineal en

el intervalo de %y @ Xy entonces:

y* = mc + x - ~= (3.21.b.)
si se considera que la solucibdn ests diluida, entonces la linea de

operacifén es recta también:

LH

¥y = _é;"‘ {x -~ xz) + _YZ N o - {3.21.¢c)

de tal forma que el gradiente, y -~ y*, varia en forma lineal con -

respecto a =.

y-y* = gx + § (3,21, a)

donde g, r y 8 son constantes, Derivando la Bc, 3.21,c. y susti-

tuyendo, junto con la Be. 3.21.d, en la Ec, 3.21.a se obtiene:

*
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Nog = EM gx+s Gya

dx Iy Ln[ {y-y*) 1_] ¥ =¥,

(y-y*)z_f @5, - Gy,

*2 In[ly-y*) 1/ y-y*)

Rog = Yy~ ¥y
(.Y’y SM

- - - (3.21.e)

donde (y-y*)M es la media legaritmica de la diferencia de concentra-

ziones en las extremos de 1a EOrro.

3|
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5i la ley de Henry aplica (r=0), por eliminacifin de x entre
las BEc. 3.21.b vy 3.2l.c y por sustitucibn de y* en la Ec., -~

3,21.a se obtiene:

Y-
In -—kjrffz— (1- %) + %:]

Yy =My
-
5)

donde A = Ih/m Gy Ia Ec. 3,22 ncluye 86lo la evaluacidn del *t&rmino
integral de la Ec. 3.21 y no incluye la correccién del primer -

Nog = e (3,27}

téxrmino. Esta ecuacifin proporciona un resultado aproximado aln
cuando se trate de soluciones concentradas o existan efectos de
bidos al calor de absorcibn. La FPig. 3.10 es la solucifn gr&fi
ca de la Ec. 3.22, en donde NtOG se lee directamente como una -

funcibn de la relacifn de concentraciones,
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COLBURN @Ei demostrd gue para cuardo la linea de equilibrio es

rec¢ta en el origen y ligeramente curva en su parte superior, el

valor para el nimero de unidades de transferencia estd dado por:

¥y

Ay

og y-y*
¥y

RO

1}

1

~——————— Ln

1 - _]___ i- (Y*I/Yl) Yz y*z
(A 2

1
F‘)z e (3. 23)

—

En el caso especial Q:) donde ne existe presifn de vapoxr del soluto

sobre la solucifn, entonces Y; es igual a cero y la integral de la

Ec. 2.%.a se evalfia exactamente y es igual a :

Yo

-- (3.24

dy = In In (l"Y2)
(l‘y} In (l"y) Ln (l_yi)
Y1

3.1.4.2 OPERACION EN MULTIPLE-~ETAPA A CONTRACORRIENTE.

Las torres

de platos ponen en contacto el gas y el liguido formando cascadas

en mGltiple-~etapa a contracorriente. En cada uno de los platos las

fases se ponen en intimo contacto y posteriormente son separadasde tal

manera que cada plato constituye una etapa. Una etapa ideal est§

definida como aguella en donde la compogicidn promedio del gas gue

ia abandona estd en egquilibrio con la composicitn promedio del 1i-

quido gue sale de ella. El nfimers de plates ideales necesarios pa-

T3 CORSCguir uma soparacitn dada se deterpinag generalmente en forma

nrdfica,
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Mezalas gaseosanr drinadas.” Cuando las lineas de operacidn

[

Jeguilibrio pueden ser consideradas rectas, el nlGmero de platos
idecales se determina sin recurrir 2 métodos gré&ficos. Este serd
el caso para mezelas gaseosas o livuidas diluidas {(generalmente
la Ley de Henry aplica). 5i la cantidad de gas absorbido es pe-
quefia, el fluio total de liguido gue entra y sale del equipo per
manecerf casi constante y por consiguiente, el flujo de qas per-
manecersd, también, prdcticanente constante. Para tales casos, se
utiliza la Ec. de Kremser o la Fin. 3.11 para estimar el nfimero

de etapas tebricas.

e Np+l _
pr+l ¥ - A -a
- T ANPHL _
pr+1 mx, A i
Yo ., - Bx ’
vy, - mx - A
v - 1 o e o o e e {3.25]
P
log A

Pequelias variaciones de A de un extremo a otro de la torre, debido
al cambio de IM/GM como resultado de la absorcitn o desorcidn o al
cambioc de la solubilidad del gas con la concentracibn o con la -
temperatura se toman en cuenta utilizande el promedic geométrico

de los valores de A cn el domo v en el fondo de la torre.

Bl cilculo el nfimero de platos tedricos en un absorbedor o
desorbedeor por medio del métode qgréfico convencional resulta te-
dioso si el nimero de platos regueridos es grande. Esto ccurre
cuando la linea de equilibrio estd demasiado cerca a la linca de

operacifn o paraleia a ella. Tanbildn el tracado de las etapas en

®
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los extronmos resulta irexacto. Bl siouiente métedo algebraico

trata de evitar estos 1nc0nvenientes.@3

Un balance de material alrededor del &rez punteada en la Fig.
3.12 proporciona:

L

Mnn  *

G?—ibyb = Lbeb * Gr,j e lyn- 1 T {3.26)

Yoq = S S A L
n~1 GM n b G b (3.26.a)

v si ademis se considera una relacién de equilibrio lineal:

y = mi +B-- - e (3,261 )
Elininando X, de las Ec. 3,26.a y
Gue Cne
bat g 3.26.b :
Byp™ ¥p1 ™ A =y * o xb““"" (3.26.¢ )
donde: ™
A= {LM/GM )
" ‘-:“n 1a Ee. 3.26.0 es uma ecuacidn diferencial
_,-»-%-'w\ cuya solucifn es 6@):
] el =i 3
DN v ' A{Btm¥ ) -y
e | “. v o= Sos - R (3.26.4)
1 ; A A=-1
1
1 1
H ; donde C es una constante gue se de=
%
r
\ 7 termina a partir de las condiciones
‘\_ A ‘,/
Gub | Ll en la frontern. Cuands n=0, T Y
\ % x5

1o conatante se evala v despuls de

harer simplificacrones, la soluciba
FtG«312

D82
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n

AR L (A—l)yb —-A(maxb{ + vy

_________________ {3.26.€)

(B-Lly, - A(Btmr ) & gy

En la mayoria de las veces, la composicibn del liguido en el fondo
de la columna no se conoce, mientras gue en el domo siempre se co-
noce., Un balance de materia para el soluto en toda la columna das

G ]

= v o+ 2oy - By e (3.26.£)

) t
Ly Ly

sustituyendo este valor en la Ec. 3.26.e y simplificando, se obtiene

la ecuacidn final de disedo:

W, * 3
s . 2k e ——— (3.26.q)
v+ 8
donde: ¥y — AlBimx.)
g = e et = (3,26 )
A-1

3.2. OPERACIONES DE HUMIDIFICACION.

En contraste con las otras operaciones de transferencia, la
integracidn analitica de 1la ecuacidn de disefic para humidificacisn
no es muy diffeil. La raz8fn es que toda la informacién necesaria
para la solucifin estd dada en forma de ecuacifn, excepto la curva
de equilibrio. Puesto gue esta curva es siempre la misma para el
sistema aire-aoua, puede representarse mediante una ecuacidn empi-
rica para cuvalguier gradeo deseado de exactitud para todos los pro-
blemas de humidificanifn. Por ejemplo para el sistema aire-agua

a 1 atm. de presisn, se tieonen las siguientes relaciones:



* =

H G
1 - -

H i 2295 - £3.85 'I'Gi + 0.508 TGi
1 = e -~

H ci 4876.8 ~ 673013.065

'I'Gi-203. 404

2

2

-102.G6375 + 2.63074 TGJ'. + 0.134429 TGi

-
’
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32 $TGi-.‘$GU 3,27

60 <TGJ'. 4120 3.27.a

120-$'I‘Gi$180 3.2%.b

donde TGi est8 en °F, ntilizando cualguiera de las ecuaciones ante-

riores junte con las ecuacicnes de la linea de unidn:

Gi

——— =

o 3 - ]
_ hLa H G H
kya TL - Ti

¥ la linea de operacibn:

' - T
ez "B _ Dmay G

T T &

L2 - "L1 4

La ecuacifn de disefio:

) ]
GMdHG

‘ ! it
SRYa(H'Gi H G)

Az~

puede escribirse en términos de una scla variable e integrarse

formalmente, puesto gque se encuentran disponibles cuatro ecuacio-

nes en las variables H'Gi v H'G N ‘1‘i ’ TL .

La solucidn mf&s con~

veniente se encuentra escribicndo la ecuacidn de disenho en térmi-

nos de Ti e integrando. Por otrc lade, en la transferencia de

calor v en absorcifn gaseogsa, rara ves se aplican las mismas con-

diciones de coouilibrio para m3s de un problema.

)

oolucidn arifica en goneralrente ris S

Por 1o gue la

oneilla gque la dewrivacidbn

da una expresidn analitica pora lo curva de equilibrio.
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En la detorminacifn de la altura de la torre &5 necesario po-
der determinar o estimar el valor de la relacidn psicrométrica

(hG/kY)’ asi como el de los coeficientes de transferencia.

RELACION PSICROMETRICA. Para condiciones de flu§o turbulento, les

datos exverimentales obtcnidos del anflisis de un cilindro hiimedo,

permiten establecer la siguiente ecuacifn: @

hG .}J"G \ 0.56
—~= = 0.299 {Tpgm—] = e - ( 3.28)
k.:( ja%

para cuando el gas es aire, y:

0.56 0.56
h : s
__G_ = Ch —-——-kvn§ = Ch -—g- mmmm—m—smeee ( 3-280&)
kY Ch, a"G PI‘

para otros gases. La relacibn (Scfpr) @3 el nimero de Lewis, Le.
Los datos en los cuales se basa la Ec. 3.28 se presentan en la Fig.
3.13, La Fec. 3.28.a se basa ¢n euperimentos de transferencia de

calor y masa con varios gases fluyendo normalmente a un ¢ilindro.
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g‘ % i ilnéﬂkm rmPropengl 1
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*

Para el sistema aire-vapor de agua hG/kYes aproximadamente
igual o Ch. & la relacién hG/kYCh se le llama relacidn de Lewis,
de tal manera gue la temperatura de saturacidn adiabdtica es ~-

igual a la temperatura de bulbo hiimedo para este sistema.

Para el sistema aire-agua, con gastos elevados de 1iquido,
hGa puede calcularse mediante la relacidn de Lewis. Para gastos
bajos de Liguido, el humedecimientc incompleto del empaque hace
gue el &rea para la transferencia de calor, aps sea considerable-~
mente mayor gque aguil para la transferencia de masa, LIV El re-

sultade, es que los valores mediog de hsah/kya pueden ser dos
. BU

o tres veces mayores que Ch, dependiendo del gasto de liguido,

COEFICIENTES DE TRANSPFERENCIA. Los coeficientes para la transfe-
rencia de masa en la humidificacisn no son fundamentalmente dife~
rentes de aquellos obtenidos para el equipo de absorcib6n, En este
tipo de operaciones, solamente son necesarios los coeficientes pa-
ra la transferencia de masa en la fase gaseosa. Como accontece con
otros coeficientes para la transferencla de masa en sistemas gas-
1iguido, dependerin del flujo del gas, de la viscosidad, de la
difusividad y de la geometrfa del empaque, serfn también depen~
dientes del gasto de liguide (para gasteos bajos de liquido, el

empague no estard completamente mojadol.

Para anillos Raschig y silletas Berl, Shulman et al. Qﬁ)

correlacionaron el coeficiente de transferencia de masa para la
face gasebse comp:

. 273

b3 P, Sg as 8

e T s B e DX

N e - -
e ’ }K'G ﬁl—gL@?
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donde fLO os el espacio hueco de operacidn en el empaque y esté

definido por:

Las propiedades del fluido deben ser cvaluadas a las condiciernies

promedio entre la interfase y la masa total de gas.
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3.3. BDESTILACION.

En los cascs donde se regquiere un nfimero de etapas teSricas
demasiado grande como cuando se necesita separar una mezcla, cu-
yos componentes tienen un punto de ebullicibn semejante o cuando
la relacifn de reflujo es ligeramente mayor gue el minimo, el mé-
todo gréfico llega a ser tedioso y a veces inexacto. Si se re-
quiere una concentracifn alta del elemento mds volitil en el domo
o una concentracién baja del mismo, en el producteo de fondo, el
trazado de las etapas on los extremos, afin utilizando un diagrama
amplificado, puede llevar implicito cierto error. Para evitar
este problema, ademis de que un método grifico lleva implicito un
consumo considerxable de tiempo, es preferible usar un método de

solucidn analftico.

El uso de procedimientos de cilcule cortos, se debe conside-

rar cuando se reguiera cualquiera de los siguientes casos:

1. BEstudio preliminar del costo del equipo.
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2. BEvaluvacifn paramétrica de las variables de operacifn.

3. Separaciones gue no reguieren de un alto grado de
pureza en los productos (por ejemplo: contaminantes
en » 0.5% peso).

4. Disefios detallados para sistemas ideales.

5. Digefo preliminar para sistemas donde los datos de

equilibrio no estdn disponibles.

Por otre lado, el disefio rigurese se debe hacer cuando se tienes
1. Sistema de multicomponentes ¥ se regquicre un pro-

ducsto de alta pureza.



134

2. El sistema es completamente no ideal, pero se dis-
pone de datos para el equilibriec.

3. 1La volatilidad reclativa es menor de 1.3

4. TUno o mfis componentes estd cerca de su presidn cri-

tica.

Alqunas realas para determinar si las caracteristicas de la mezcla
favorecen el uso de relaciones de equilibrio ideales se mencionan

en la Tabla 3.6

TABLA 3.6

- Las mezclas de isfmeros generalmente forman soluciones
ideales.

- Mezclas de hidrocarburos alifiticos de puntos de ebu-
1licién semejantes a presiones menores de 10 atm.

- Mezclas de componentes con pesd molecular y estructura
semejante no se desvian en forma considerable de la
idealidad.

= Mezeclas de compuestos aromiticos con alifiticos sen-
cillos se desvian moderadarmente de la idealidad.

- Los inertes tales como CO,, st, Bz. Nz, etc. que es-
t4n presentes en mezclas de componentes m&s pesados,

tienden a comportarse en forma no ideal con respecto

INCREMENTC DE IDEALIDAD el

a los otros componentes.

- Las mezclas de componentes pelares y no polares siem=
pre son no ideales.

- Los aczedtrores y la separacifén de fases representan

1o comp:deta no idealidad.
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A continuacién se presentan varios métodos analiticos utili-

zados para sistemas binarios e ideales.

3.3.1 ESTIMACION DEL NUMERO MINIMO DE ETAPAS. Generalmente, cuando

se hace un disefio preliminar de una columna de destilacibn es ne-
cesario, como primer paso, establecer el nfimero minimo de etapas,

para lo cual la siquiente reqla empirica es Gtil @ H

R L e (3.30)

donde T'Ll ¥ T'LZ son las temperaturas de ebullicibn del componen-—

te ligero y pesado, regpectivamente.

Para llegar a egta ecuacidn se hicieron ciertas consideracio-
nes, las cuales se deben tener en cuenta para poder establecer las

limitaciones de la ecuacién. Estas consideraciones son las siquien

tes:

* La relacifn de la presitn de vapor con la temperatura estid
dada por la ecuacidn de Clausius—~Clapeyron.

* TLos calores de vaporigzacifn para ambos componentes son casi
iguales.

* gl valor del producto (T'Ll) (T'Lzb es aproximadamente
iqual a (T'nav\z.

* La regla de Trouten es aplicable.

* La purcza del producto deseado es aproximadamente del 97%.

A pesar de ostas limitaciones exicte un nimero considerable de ca-
gas en lea cuales oo pucde egperar oue esta regla de buenos resul-

tagos rara ol estimado del nizers minino de platos.
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La ecuacidn de Clausius-Clapeyron relaciona la presidn de
vapor con la temperatura por medic del calor de vaporizacién,l ’
la constante de los gases R' v una constante A. Para los compo-

nentes pesado y ligero, las ecuaclones son:

InP§ ~~ By = (A /R') (L/Tp ) —mmommmmmmmmmomemm {3.31)
LoP§ ~ By = (A /K)  (L/Ty,) —=m=mm======mmmmes (3.31.a)

si se busca en una carta de Cox se verf gque las lineas de presién
de vapor se unen en un punto, por lo tanto se considera gue Alhvaz.
Ademds, para flujo molar constante, el calor de vaporizacibn de

los dos componaentes es aproximadamente el mismo.

51 se resta la Be. 3.31.a de la 3.31 se obtiene:

1

wmeyep = Az [asmy) - amy]

= (A/R'D} T}o) (T, - Tpy) mmmmmmmme- (3.32)
&
In & = { X/R.Tiav ) (TEZ - Tilj
/(T - Tyy) - AR Ine - - (3.32.a)
también: Til + T, = 2 Tiﬂv ——— - - (3.33)

sustituyendo las ecuaciores 3.32.2 v 3.33 en la Ec. 3.30 se obtiene:

Nmn-':z Lol 1/33"1‘2 Lne

lLav Lav
~ 2 )‘= !BR'TEHV Tl [, o o o 1 0 5 5 3 5t e o e {3.3413
Iplieondo la rogla deo TROUTON: ﬂjngw = 21 ¢ rearrcalando la

expresidn 3.34 v utilirzandsg locaratoos comunes, so obhtiene:
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Nm = {2)(21) £ (3} (R'}{2.303 logoel)

~e 3,06 [/ Log @ Temmmmmmmmm s o (3.35)

Otra expresién analitica Gtil para cbtener el nGmero minimo de
witapas se cbtiene para casos donde la volatilidad relativa es
aproximadamente constante . A partir de la definicisSn de vo-

latilidad relativa:

ol = YRL1=y%) o ¥E (A2%) e (3.36)
x/ (1-x) x  (1-y*%)

y apliclndola al mreducto de fondo se obbtiene:

b x
—L e g~ e mmmmem—es (3.36.2)
1-Y, 1-x,

donde “w es la volatilidad relativa en el rohervidor. Cuando se
opera a reflujo total, las lineas de operacifin coinciden con la
diagonal de 45°, de tal forma gue Yy = ¥y -+ Por 1o tanto:

o

=

P W4
.LJ{Nn 12‘€'w

Similarmente para el Gitimo platoc de la columnar

A b =,
»Nm - "N . W
1 = o i o Nn\d‘w 1y

Yem “Wm W

Este procedimiente se centinfia hacia arriba, para el primer platos:

- -
P,

Y ; :

.,_3:.. = ..,.._B._ = g{fs(z ces OX N of —
e N w5,

l-yl 1"’.»{) 1—.*‘;

utilizondo un valor promedio pora la velatilidad relativa, ce chtiene:
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r:)zD - an’M'l ‘}(W
av  T_.
l—xD 1 Xy
&
X 1 -x.
1-x b4
Nml = D U (3.36.b )
Log &

Ia ecuacidn 3.36.b es la ecuacibn de FENSKE. El nlmero minimo de
etapas tebricas para obtener productos con composicifin XD v Xw es
Nm+i, incluyendo el rehervidor. Para peguehas variaciones en o0,

of ay ©5 el promedic geométrico de los valores en el domo y fondo

de la torre,"\f ql“w .

El numerador de la Ec. 3.36.b no varia considerablemente conforme

cambia la pureza del producto, por ejemple:

*p = l-xw Log [xD/(l-xD)] [(1——z~:w) / xw]

.90 1.91
0.95 2.56
$.971 3.05
G.949 3.499

Bl numerador de la ecuacifn de FENSKE es igual al numerador de la
ecuacibn 3.35 para el casc en gque el preducte tenga una pureza del
97.1%. Por lo tanto, la Ec. 3.30 da un estimado para el nfimero

miniro de platos cuando la pureza del producte es préxime al 97% ,

si las otras voncidoracioncs son tombidn vdlidas.
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3.3.2. Estimacién del nfimero tebrico de etapas.

3.3.2.1, Procedimiento analitico del mé&todo McCabe-Thiele.
Para un sistema ideal se obtuvieron en el capitulo an-

terior las sigquientes ecuaciocones:

x = (B, -~ P%) /(B - BS ) —- (2.28)
y=axx / [xte-1) + 1] ~- = {2.28.D)
x = y/[y(l—ot) +o(] - - ——— (2.28.C)
L
Yoo = Sx +2 g - - (2.55)
n+1 G c D
. M
Ly W
Y = e - = X : e -==  (2.56.a)
mLoopew R Tew

El m&todo consiste en lo siquiente: una vez definida la relacifn
de reflujo, asfi como las composiciones descadas en las corrientes
de salida del domo vy del fondo, el cllculo se puede empezar, ya

sea por la seccibn de rectificacibn o de agotamiento.

SECCION DE RECTIFICACION, CONDENSADOR TOTAL. En este caso
Xp T ¥y - En una solucibn ideal las presiones de vapor de cada
componente pueden variar considerablemente con la temperatura, mis
no asi & gque permanece priacticamente constante, por lo tanto, se
puede tomar un promedio entre el valor cn el domo ¥ en el fondo
de la torre para usarse en las Bc. 2.28.b y 2.28.c. A partir
de la Ee. 2.28.¢c ¥y con el valor de y; se obtiene Xy o« composicibn
del ligquido, que sale del plato N°1, en equilibrie con el vapor
de composicitn ¥i- La composicibn del vapor que sale del plate
N°Z2, Y2 + Se obtienc de la Eec. 2.55 usando el valor obtenide
Para X,. Y . 1a composicifn del liguide, X, + €n egquilibriec con

estco vapor se gbtione, ovra vez, de la Be. 2.28.¢. El procedi-
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Michtoe v reowite hasta alcanzar el plato de alimentacidn, esque-

maticamente el procedimiento se representa como:

DE EC. DE EC.
2.28.¢ 2.55
YI 4 :'51 YB
(: \d
Y3 < 3 Yy
. E
Yeoy 1/ *g1 Ye

SECCION DE AGOTAMIENTO. Consideorando que ¢l rchervidor se comporta
como una etapa ideal y a partir del valor especificado para ia com-—
posicifin del producto de fondo, uwtilizando la Ec. 2.28.b obtenemos
la composieidn del vapor en eguilibrio con el licguido gue sale del
rchervidor. La composicifn del liouido gque sale del Gliimo plato,
¥ _ se obtisnc utilizando 1o Eec. 2.96.a, a partir de este valor se
obtiene la composicifn del vapor gue sale del filtime plato usande

la EBe. 2,28.b

El proecedimiento se repite hasta aleanzar el plate de alimen-
tacidn. I ropregentacifn esguemiticaz de la secuencia de cdleulo

03
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DE EC. 2.28.b|DE EC. 2.56.a
oL
X Yu *8n
me YNm me—l
| c
. P
Xgel L Yeo1 X

3.3.2.2. Rectificacitn de mezclas binarias con calores de vaporizacidn diferentes

- E1 siguiente mEtodo, @9 ~onsidera la volatilidad relativa cons-
tante y las lineas de overacibn se obtienen de balances de ma-

teria v eneraqia.

EINEAS DE OPERACION. Para la seccidn de enriguecimiento los kalan
ces de materia v enerqia total y para el componente "A® & través
del 4drea III eon la Fig. 2.6 estin expresados por las ecuaciones

2.33, 2.33.a y 2.4%.a

A partir de cstas cecuaciones se obtiene la ecuacién de la 1f-

nea de operacifn para la scceifn de enriquecimiento:

- ) —
Jnt1 " *p %5~ Fonea comamceenenmmenes  { 3.37)
- t .
Xn Xp @'y~ "

Esta expresibfn es completamente general para la seccifn de enrique
cimiento, ya que no involucra ninguna consideracitn. Similarmente,
las ecuaciones para el balance de materia y energia en la seccidn

de agotamiento estdn expresadas por las ecunclones 2.37, 2.37.a vy

2.50.a

De dgual forma, la ccuacidn de la lirca de operacifn para esta seg

cidn ge obtienc de las ecuacicnes anteriores:
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. Qv - H
m+1 W L Gm+l (3.38)

" -
m W QL HLm

El balance de materia y energia en el &rea I da:

Qc = GM'l Hgl - DHL,D - LM,G HLO -------- e ————— (2'32)
= =3 ot e e v B i m . - b ]
Gy,1 = Iy, + D {R+1)D (2.31)

Para un condensador total: Hp, = H . i vy, =y, = x5

por lo tanto: Qe = GM,l (HGl - ‘HL,D) = (ml)i)mcl - HL’D)-——(B.BQ)

Similammente, el balance de energia alrededor del rehervidor es:

%% * Iy,um Brnm T Oww Hew T WL, T mm (3.40)
Gm,w = LH’Nm - W= SW } donde S = Ga,w S W omem——— {3.41)

para un rehervidor total: HL,Nm = HL,W P Xy T Xy T ¥y

—

per lo tanto: Qp = GM,W (HGW - HL'W) = 8SW (HGW - HL'W)-—--B.&O.a)

Si las pé&rdidas de calor no son considerables, las ecuaciones 3.37,

3,38 se transforman end

v .. o= H, .+ (R#1) (H.. = H. .} = H

nz " ¥ Hpp g1 ~ M5, p! Gatl (3374
X, " ¥p Hy n % (R¥1) (Bgy = Hy p) = B

Yoy T ¥ Hp SUg B ) < Hgny (3.38.2)
By Ty Oy wSWgy = Hy o} = Hpy

L
Cuando ne oo tienc un diagrana cntalpia concontracifin, los valores
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para la entalpia del vapox y el ligquideo se obtienen usando datos
de calor especifico y calor latente de vaporizacibn a partir de

las siguientes ecuaciones:

HL = [Cm x + (1-x) CLB] (TL-TLO) + AHS --------- { 3.42)

Hy = [ wa ¥ * (1-7) CVB] (G-TGOHAH +[y&+(1—-y) 153"13-42-3)

e

8i se considera que el valor del caler sensible y el calor de mez-
clado es demasiado pequefic con raspecto al calor latente ¥, utili-
zando las ecuaciones 3.42 y 3.42.a, las ecuaciones 3.37.a y 3.38.a

se transforman en:

R E i AT L | S (3.37.1)
x_ - %, {(R+1) [x +(1-XD) ‘.?D:]} lAD

donde: B0+l

p
g
n+l
111 P8 ok 1
A
A

B,D
D
Similarmente, para la seccidn de agotamiento, la ecuacitn es:

y - LATPRE T ¢ 5 A B Sy |
m m+l _ [m+1 m+1 m'!-l] A, mtl ~= {3.38.h)

X, - % {-s [xw+(1—xw) gW]}IA,W
A
donde: Sre1 ~B,mtl v g, = XB.‘W
2A,m+l AZ—%,W

Unta forma de estimar el cambio dol ealor latente con la temperatura
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es utilizando la correlacidn de WATSON:

\ 0.38
1 T, - T
1—1 = (—9—-——’-1‘—1) T — (3.43)
, T, - T

L2

Aungue el calor latente varia de platoc a plato, la xelacién de los
calores latentes de los dos componentes puros,a la misma temperatura
se puede considerar constante sin introducir un gran error. Debido
a &sto, podemos eliminar el subindice de g y el valor de g se es=-
tima a las condiciones de la alimentacifn. Ademds si el efecto de
la temperatura sobre la relacifn de calores latentes para un compo-
nente (Ec. 3.43) no es considerable, entonces se puede tomar el pro
medio del calor latente,a la temperatura de alimentacifén y a la tem
peratura del destilado,para lﬁ,n+l ¥ un valor promedio similay para
lAq o+l " Con estas nuevas consideraciones, las Ecs. 3.37.b ¥

3.38.b se simplifican a :

(8 -g) X +% g

v = {3.37.c)
n+l .

(X =Xg) (1-g) + §

23
donde £ = (R+l) [g - {g-1) "-‘b] e
lApF +)AQ'D

(gr - g) X 4 X q
Yopr = Tt ==~ (3.38.c )

x_ = x) (1-g) + B

donde: g' = -8 {g - {(g-1) xﬂ]
JAI?.PAAW

Hasta aquf se han hecho las ciguientes consideraciones: (1) las

pfrdidas de calor a los alrededores no so consideron; (2) log tér-

mines de calor semsible y calor de mezela no son congiderados:
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{3) se usa un condensador .y rehervidor total; (4) el efecto de la
temperatura sobre el calor latente de vaporizacidn se puede c no

tener en cuenta.

Combinando la Ec. 3.37.c con la ecuacidn de la curva de equi-

librio:
i~ xm-l

v
n¥l 1+ @-1) x_,,

se obtiene la siguiente ecuacidn diferencial:

Xnpy Xp Fo@ gt hxn + 0= 0 e———— {3.44)
®-gix, - g%
Bl{e-1) + g-&

4}

donde: a

b= — 29
B (-1) +g-
g%,
c =

gl-1)+g-%

Similarmente, combinandec la Ec. 3.38B.c con la Ee. de la curva de

equilibric se obtiene:

X :r: L '3: ¥ = . .t A T B S Y T — v
mt]l g T @' ey B mtc 9 {3.45)
donde: (-g)x, - freL
at = Lt
f' ®-1)+g-X
b = gt - g
T -1] + g-«
¢! = S "

g i-1) + g-&

L2 selucidn de las ecuaciones 3.44 v 3.45 es { : @ . iz
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Para la Ec. 3.44:

n
atx . Xy — X, a+b+x .+
G *) =( LA —_— e (3.46 )
b+xi \ Xn T Xy atbix  4x

~{a+b) - \}(a-l-b)2 ~ 4c

X, =
" 2

¥,para la Ec. 3.45:

m
at+x., "’ BU, = x*. at+b'+x ' _4x
_.._._,.1_) = Y 1 i W -—== (3.47)
T ] - ¥ (} 1 ) [ 4
b +xi xt X i a'tbl+x i+x iy

donde:

w1 o = ta#p) + Viatsbn)? - ge
1
2

El valor de x, es la interseccién de la linea de alimentaciSn con
la curva de operacifn, el cual se obtienc resclviendo simulténea-

mente las ecuaciones de ambas lineas. EI valor de x'iy se calcula
utilizando el sigquiente procedimiento:

Después de que se ha calculado el nGmero de etapas en eqguilibrio
en la seccifn de enriquecinmiento por medio de la Ee. 3.46, al va-
lor obtenido se¢ le eliminan los digitos despuls del punto decimal,
v, utilizando el entero que resulta, se obtiene la composicibn del
liguido, en este plato, Xpe utilizande la Ec. 3.46. Después se

caleula x'iy por medio de la ecuacidn siguicente:

®

{g" - g =t + "2 g § - o) 2, + xa

iy WL e DD e ~{3.48)

iy = ny) (1=g)eg (g = Tl (L-g)+g
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El balance total de energla, sin considerar pérdidas de calor, estd

dado por:

FH, = DHy o + Q + WHp - Qy —= m—— -~ {2.32.a)

combinando esta ecuacifin con las ecuacicones 2.33.a, 3.40.a, 3.42 ¥y
3.42.,a con la consideracibn de que el efecto del calor sengible es
despreciable y adenfis la relacidn de calores latentes de vaporiza-
cibn, de los dos componentes, permanece constante a través de toda
la columna, se obtiene:
} (D/F) (R+1) [9”(9“1)";]13,13 - [‘g—(g-liyg] (1q,) A F 13,49 )
(W/F) [g-(g-l)x‘;[ la,w

Si, ademis, el efecto de la temperatura sobre el calor latente de
vaporizacibn no es considerable, entonces,la Ec. 3.49 se transfor-

ma al combinarse con la defindicifn de ¢ vy ¢ en:

F .= Df,+Wg, - (3.50)
&nde:  fp = t1-q) [g-le-1) V]
fy = ®ei} [ g-tg-1) xp ]

-g [«3-@«3»1) wa

1

By

Cuando una mezela es ideal, la volatilidad relativa en el domo de
l1a torre difiere ligeramente del valor en el fondo,de tal forma
gue se puede usar un promedio aritmético. Para una nezcla ne
ideal, los valores dificren censiderablemente , de manera gue esg
nedjor, en este ease, usar el prenmedio qoemBtrics. EL método gri-

figo proporciona un rosultado nds cuacto al utilizar los datos de

-
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donde F, ot ¥y ¥ X, 5@ conocgn a partir de los requerimientos del pro-
ceso y de la especificacién de la composicitn de los productos. Co-
mo la relacién de reflujo LMO/D estd fija, el valor para LMO queda
determinade utilizando el valor obtenido para D a partir de la Ec.
3.51. Asf nismo, para un condensador total Ko™y ¥ los balances
de materia y energia alrededor del mismo estdn dados por las ecuacio

nes:

= DX, # LK, ===me=———— ———————— m——— (2.31.a)

Gy1¥g p ¥ Img®o

Cuifligr ~ O = Tmo Hpo * DHpp R t2.32}

Como cada unc de los platos gue comnstituyen el equipo se considera
que cpera como una etapa ideal, entonces la temperatura del platc Wo.
1 seri la temperatura de rocfo del vapor gque sale del plateo a la
presién de operacifn de la columna. A la temperatura ge recio el 11~
quido que condensa deberd tener una composicifén tal que xl,Afxl,B =

1.0 , por lo tanto:

Yy,2¥a Pr o, Y120 ¥p P
e )
T, P by P’y

La composicién en el vapor ¥y los coeficientes de fugacidad ¥,
los coeficientes de actividad ¥ y la presifn total son conocidos.
Por 1o tanto, se seleccionan diferentes valores de temperatura con
los cuales se obtienen valores para POA y P“-’B . Cuando los valores

de P°, y P°, introducides en la Ec. 3.52 satisfagan la igualdad,
A B

se hobrd encontrado la temperatura del plato No. 1.

Con la temperatura del plato 1 se deteornmina la entalpia del vapor

I

z1 Y Por comsiguiente, gl valor de QC {a partir de la Ec. 2.32}.
&
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equilibrio ¥ las ccuaciones para las curvas de operacidn propues-
tas en oste método. En el caso en gue el procedimientoc de traza-
do de las etapas sea demasiado tediosoc e inexacto, el célculo
plato a plato utilizande los datos dAe eguilibrio o sus ecuaciones
equivalentes junto con las ecuaciones de las curvas de operacitn
propuestas es mis recomendable.

El efecto de la temperatura sobre el calor latente de vaporizacidn
del componente mis volétil generalmente se desprecia cuande el -
rango de temperatura de operaci®n no es grande; sin embarge, si

el efecto es apreciable, éste deberi de considerarse.

3.3,.2.3, METODO DE SOREL. El nmfitode se kasa en la utilizacién de c8l-

culos plato a plato, log cuales involucran balances de materia y
energia junte con la relacidn de equilibrio para determinar la
cantidad de liguidec y vapor que sale y entra, respectivamente, al
plato correspondiente, asi como la temperatura y la composicitn de

las corrientes que salen del mismo.

Para la aplicacién del método se supone gque leos siguientes
datos son conocides: & 1la presifn de operacifn § la relacisn
de reflujo, LMO/D © la temperatura o entalpia de la corriente
de reflujo y ademis se considera que el condensador es total. To-
mando como referencia la Fig. 2.6, el balance total de materia y
#l balance para el componente mis vol&til estén definidos por las
ecuaciones 2.41 y 2.41.a de las cuales se obtiene:

Fllo, = ..}
pe R TER e 381

exD - }!W)
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Las variables que guedan por determinar son LMl ; GMZ r T2 {6 HGZ)
eV, . las cuales se obtienen resolviendo por prueba y error las

siguientes ecuaciones:

Gyp = Iyg + D mmmmmmmmmemmmmmommeoooeeooo (3.53)
Gygp Yo = LyyXy + Dy e (3.53.a)
Gyg Hgg — Rp = Lyq Hpy + DHpp —===== o (3.54)
Hgz = ElypeTy) ~mmmmmmmmmmmmmmmmommemoommeoees ~ {3.55)

El valor de la entalpia HGZ se puede obtener de una carta entalpia-
concentraci6n o directamentc de datos, o a partir de datos T-y si
se dispone de las capacidades calorificas y los calores latentes

respectivos.
La ecuacifn 3.54 se puede escribir como sigue:
GM2 f(YZt ng = LMI HL]. - QC = DHL,D TS S S s s e (3-54'3}

Eliminando GHZ entre las ecuaciones 3.53 y 3.53.a, se tiene:

D(x, = ¥,)
Ly = 22 . ——— —- (3.56 )
(Yz - xl')

¥Y,eliminando LMl entre las ecuaciones 3.%3 y 3.53.a, también, se

tiene: Dixy - x1)
M2 7. - %x.)
2 i

Sustituyendo las ecuacicnes 3.56 v 3.57 en la 3.54.a se obtiene:

D{xyx,) (%-¥,)
T fly,m) - D-iciﬁm S A (3.54.b
) ) '

Teodas las variables en la Ec, 3.54.b se conocen, con excepcién de Yoo
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De tal forma que la solucifn de esta ecuacifn supone valores de y,
para despus obtener el valor correspondiente de f(yz, Tz), ambos
valores se sustituyen en la Ec. 3.54.b y el valor correcto de Yy Se

obtiene hasta que la igualdad se satisfaga.

La temperatura del plato No. 2 se obtiene a partir de los datos
T-xy 6 H-xy , asi como la composicién y la entalpia de LM2' Los
valores para LM2 . GM3 ’ HG3 @ 35 ge obtienen a partir de ecuacio-

nes similares a las Bec. 3.53, 3.54, 3.55, 3.56 y 3.57:

HG3 = f(Y3 ’ TB) ——————————————— T S s e e e S S SR S (3-55.&)
Cyg = Dyyp = D =====-=- e e L (3.53.b)
Gyg¥y = DIygXy = Dy =mo=—o——o-—- ———————— {3.53.¢0)
GM3 HG3 LMz H-2 o DHL,D + QC —— - ~~{3,.54.c)
D{x,.=x,) -
D2 D-3 - ————

\ fcy3, Ty) = = Hoo = mz.,n + Q. {3.54.4)
3 .xy) & 5%5)

Otra vez, la solucifin de la Ec. 3.54.d supone valores de Y3 para
despufs chtener el valor correspondiente de f{y3, T3), ambos va-
lores se sustituyen en esta ecnaecifn y el valer correcto de vy se
obtiene hasta que la igualdad se satisfaga. Entonces los valores de
GMB y LMZ se obtienen directamente de la Be. 3.54.d4. Este proce~
dimiento se repite columna abkaje y plato a plate hasta gue la
copposicitin del liguido llega a ser menor o igual a la composici®n

promedio de la alimentacifn. Los balances de materia y enexgfa



152

en el plato de alimentacifn son (Fig. 3.14):

Ft §M,F+1 Ly p1 = Gyt f}{l{:' ----------------- - (3.58)

Fop + Gy per Yoo ¥ W, p-1 ¥p1 = G, r Ye + Iy, 5 ¥F —=~——- (3.58.a)

+G H + i = T —_—
FHL + Gy pey B, per * Ugp-1 Mp,p-1 = Gy Fep * Tagp Fpp —(3.59)

Los valores para GMI-" ’ HGF ¢ Yoo LM,F-—l . HL,F-J. Y ¥y s ob-
tienen a partir del cilculo plato a plato desde el domo hacia aba-

jo, por lo tanto, los valores desceonocidos sons GM,FH’ HG{-‘+1' Ypgy *

Ly,p’r Bp,p ¥ ¥ -

1La compogicifn de
la corriente EM,F se calecula a partir
de la relacién de equilibrio y a la tem
peratura del punto de rocfc de la co-
rriente GM,F : esta temperatura se ob-

tiene resolviendo por prueba y erxor

la siguiente ecuacibn:

B
T ’ ‘

\Fé“ KLow - -t y P (I’y )” P
Hq:'::t'”""'ﬂu xy *p F Ry oy = F'AUA L FEA BT 1.0
Yru YA TFB X po Y. pe

AT A BB
3.52.a
Con la composicibn de EM p Y la tempera
K s ' -

tura en el plato F, se determina el valor

de HL,I-‘ a partir de los datos H-X, de

aguf que los Gnicos valores desconocidos son: GM,F $1 HGF-{—]. e

Rearreglande las ccuaciones 3.5B.a y 3.39 se tiene:

Yppq »
- Gup¥e = Fp = Buogp g t P Lo -G o) x
By ey S0, " 5~ Dyrerra e Gy % (3.58.5)
Ype1 ~ Fp
. e~ FHp " Iy oy Boo g b (F L N
{;E'X'F.i-l = cf‘i,ﬁ@ % .“S'F 1 M'F ]. Itu. 1—%11‘ }IL;F (3‘59.51)

Hamy — Hp
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En una mezcla binaria los datos T-xy 6 H-xy relacionan la compo-
sicibn v la entalpia de cualqgquier eorriente dentro de la torre, de

tal forma que:

Ho per = f0pyy ¢ Tpyg)

Utilizando la Ec. 3.60 con la soluci6n por prucha y errer de
las ecuaciones 3.58.b y 3.59.a se cbtienen los valores para Eﬁ P+l
¥

HG,F+1 r ¥py1 ¥ la temperatura del plato Ftl.

ELl cilculo se continGa hacia el fondoe de la torre, utilizando el
misme preocedimiento usado para los platos localizados arriba del
punto de alimentacifn, hasta que la composicifn del liquido sea

igual o menor a la ccmposicifn del producte de fonde requerido.

81 se desea hacer el céleulo plato a plato cmpezando desde el fon-
do de la columna, el procediriento es el giguiente: A partir de
un balance total de czlor se obtiene el ecaler suministradeo al re-

hervidoer.

+ WH. ..+ O

( - kb et }
"B LD o, ¥ % ~ Fip (2.32.a)

Generalmente el rehervidor s¢ considera como una etapa en eguili-
brio, de tal forma que Eﬁ,w ¥ W son corrientes en eguilibrio.
Hy Yy ®°

Y e

Yy =

La temperatura en el rehervidor es la temperatura del punto de
burbuja del liquido del fonde, y se obtiene resolviendo por prue-

ba y errcr la siguicnte ecuacifn:

w_ Oy P
TV, = S H -0 - === (3.52.b)
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Con el valor de Qp ¥ la temperatura en el rehervidor, las siguientes
ecuaciones (obtenidas a partir del balance respectivo en el rehervi-

dor) se utilizan para determinar la cantidad, compeosicidn y tempera-

tura de LM,Nm
e T e (3.61)
LM,Nm Xom © GM’WNVW,+ Wkw e i (3 6] .2 )
Iy, um Bo,Nm = Om,w Hg,w ¥ Wi, u ~ Qg —o-mom-em-- (3.62)
HL,Nm = f{me 4 Tmm) - —m——— T e {3.63)
La Bc. 3.62 se rearregla para der:
Tyom E%gm ¢ Tymd = Cuw How * Wi g~ Qg — " (3.62.2)

E£liminando @h W entre las ecvaciones 3.61 y 3.61.a:
r

_ WX, - ¥,
L = LS W~ - - (3.64)
M, N e - v
Hm “W
¥, eliminando Eﬁ np entre las ecuacicnes 3.61 y 3.61.a:
¥
"]‘X - K )
€, ., = (LML .. e (3,651
M, W = - )
Nm Yy
Por 1o tanto, la ecuacifn 3.6Z2.2 se transforma en:
WX =Y,.) WX X, }
R Wt g ~~—-{3.62.b)

By« Ty ) = H., + WL, -
G vy TN yy A L~ %
M T K &) w


